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La simulation des écoulements polyphasiques est actuellement un enjeu scien-
tifique, industriel et économique important. L’objectif de ce travail est d’améliorer
la compréhension via des simulations des écoulements à deux ou plusieurs phases
dispersées et de proposer une contribution à la modélisation et caractérisation de
son hydrodynamique. L’étude de systèmes gaz-solides fait appel à des modèles pour
mettre en oeuvre l’influence des particules et les eﬀets des collisions dans le contexte
du transfert de quantité de mouvement. Ce type d’étude est abordé dans le cadre
de ce travail de thèse.
Les simulations réalisées avec le logiciel Saturne_polyphasique@Tlse dans le
cadre du programme de collaboration entre EDF-R&D et l’Institut de Mécanique
des Fluides de Toulouse ont permis de confirmer la faisabilité de l’approche CFD
pour l’étude hydrodynamique de systèmes multiphasiques. Les étapes de validation
concernent, d’une part, la mise en oeuvre de l’outil de simulation dans son état
actuel pour réaliser des études de validation et de sensibilité des modèles et de
comparer les résultats numériques avec les données expérimentales. D’autre part,
le développement de nouveaux modèles physiques et leurs implantations dans le
logiciel Saturne permettra l’optimisation du procédé industriel.
Pour mener cette validation de façon satisfaisante, on aborde des cas de simu-
lations clés, notamment la chambre d’injection monodisperse et la variation de la
charge d’injection dans le cas d’un écoulement polydisperse, ainsi que la fluidisa-
tion d’une colonne composée de particules solides. Dans ce dernier cas, on a abordé
trois configurations de lits fluidisés denses, afin d’étudier l’influence du maillage
sur les simulations ; ensuite, on simule l’opération d’un lit fluidisé dense avec lequel
on caractérise la ségrégation entre deux diﬀérentes espèces de particules. L’étude
de l’injection des écoulements polydisperses présente deux configurations ; un écou-
lement co-courant gaz-particule dans du gaz (Cas Hishida), et d’autre part, un
écoulement polyphasique dans une configuration de type jet confiné avec des zones
de recirculation et de stagnation (cas Hercule).
Les calculs numériques ont été comparés avec les données expérimentales dispo-
nibles et ont montré une reproductibilité satisfaisante de la prédiction hydrodyna-




The simulation of the multiphase flows is currently an important scientific, industrial
and economic challenge. The objective of this work is to improve comprehension via
simulations of polydispersed flows and contribute the modeling and characterizing
of its hydrodynamics. The study of gas-solid systems involves the models that takes
account the influence of the particles and the eﬀects of the collisions in the context
of the momentum transfer. This kind of study is covered on the framework of this
thesis.
Simulations achieved with the Saturne_polyphasique@Tlse code, developed by
Electricité de France and co-worked with the Institut de Méchanique des Fluides de
Toulouse, allowed to confirm the feasibility of approach CFD for the hydrodynamic
study of the injectors and dense fluidized beds. The stages of validation concern, on
the one hand, the placement of the tool for simulation in its current state to make
studies of validation and sensitivity of the models and to compare the numerical
results with the experimental data. In addition, the development of new physical
models and their establishments in the code Saturne will allow the optimization of
the industrial process.
To carry out this validation in a satisfactory way, a key simulation is made, in
particular a monodisperse injection and the radial force of injection in the case of a
polydisperse flow, as well as the fluidization of a column made up of solid particles.
In this last case, one approached three configurations of dense fluidized beds, in order
to study the influence of the grid on simulations ; then, one simulates the operation
of a dense fluidized bed with which one characterizes the segregation between two
various species of particles. The study of the injection of the polydisperse flows
presents two configurations ; a flow Co-current gas-particle in gas (Case Hishida),
and in addition, a polyphase flow in a configuration of the jet type confined with
zones of recirculation and stagnation (case Hercules).
Numerical calculations were compared with the experimental data available and
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Introduction
Les écoulements gaz-solide ont été étudiés pendant plusieurs décennies d’une façon
intensive, principalement en raison des applications importantes dans les domaines nu-
cléaires, chimiques et pétroliers. Récemment, les observations expérimentales du compor-
tement de ce type d’écoulement ont contribué à augmenter la compréhension des méca-
nismes fondamentaux, qui alternativement fournissent des bases pour la modelisation des
équations de conservation et des lois constitutives des systèmes gaz-solide. Bien que les
systèmes fluides multiphasiques aient largement été utilisés avec succès, et soient répandus
dans des opérations industrielles commerciales, beaucoup reste à faire du fait de la com-
plexité des interactions gaz-solide et interparticulaires. Afin d’améliorer les connaissances
sur le comportement complexe de l’écoulement multiphasique, une recherche complémen-
taire est nécessaire.
Ces dernières années, la simulation numérique des écoulements multiphasiques est
devenue un outil apprécié et utile dans la modélisation des écoulements gaz-solide ; beau-
coup de progrès ont été accompli dans le développement de codes qui puissent décrire
le comportement des lits fluidisés. La plupart des modèles développés sont basés sur la
description de la théorie à Deux-Phases entre un gaz et une phase dispersée solide, où
toutes les particules sont considérées comme identiques, caractérisées par un diamètre,
un facteur de forme, une masse volumique et un coeﬃcient d’élasticité. Deux approches
diﬀérentes sont employées pour les systèmes de gaz-solide : Eulerien et Lagrangien. L’ap-
proche eulérienne considère les phases solides et le gaz comme des milieux homogène. Les
équations constitutives pour les phases dispersées sont basées sur la théorie cinétique des
écoulements granulaires dont les travaux pionniers sont dû à Jenkins et Savage (1983)
[51], Lun et al. (1984) [63], Ding et Gidaspow (1990) [25], et Gidaspow (1994) [33]. D’une
façon récapitulative, Enwald et al. (1996) [28] donnent un examen général du modèle eu-
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lerien à deux-fluides et la fermeture des équations constitutives. La dynamique de chaque
particule et de son interaction avec le fluide est modélisée. L’approche lagrangienne est
limitée par le nombre de particules à simuler, elle ne peut pas être envisageable pour des
systèmes gaz-solide denses à échelle industrielle.
L’amélioration des performances des processeurs a rendu possible la résolution nu-
mérique des équations de Navier-Stokes en régime turbulent. Arastoopour et Gidaspow
(1979) [2] ont utilisés des équations non visqueuses plus le terme de pression granulaire
pour la phase dispersée et obtenu un comportement acceptable des solides dans un lit flui-
disé circulant. Tsuo et Gidaspow (1990) [81] ont incorporé des viscosité de particules et
simulé l’écoulement biphasique dans une canalisation verticale. Ils pouvaient décrire deux
régimes diﬀérents d’écoulement : écoulement du noyau et écoulement d’anneau. L’im-
portance du terme visqueux était évidente, et a ainsi amélioré la façon de modéliser la
turbulence des systèmes gaz-solide.
Elghobashi et Abou-Arabe (1983) [27] et Chen (1985) [14] ont employé le modèle de
k −  dans la phase continue pour prévoir l’eﬀet de la phase dispersée. Ce modèle décrit
la conservation de l’énergie cinétique turbulente et son taux de dissipation pour la phase
gazeuse sans les interactions particle-particle. Probablement l’approche la plus acceptable
aujourd’hui pour modeliser les écoulements de particules est la théorie cinétique des écou-
lements granulaires. Elle est basé sur la théorie cinétique des gaz hors équilibre, comme
celle présentée dans le travail classique de Chapman et Cowling (1970) [13]. Bagnold (1954)
[4] a commencé réellement ce travail dès les années 50 et a dérivé une pression des parti-
cules dans l’écoulement de cisaillement uniforme à partir d’une expression simple pour la
fréquence collisionelle des particules. Il a également proposé une fonction de distribution
radiale qui maintenant est peu employée.
La température granulaire défini comme proportionnelle au carré de la vitesse fluc-
tuante, a été présentée la première fois par Jenkins et Savage (1983) [51]. Par une ap-
proche basée sur la théorie cinétique des gaz, ils ont résolu une équation de conservation
pour la température granulaire. Pour tenir compte des collisions non élastiques entre deux
particules, ils ont présenté un coeﬃcient de restitution ; Lun et al. (1984) [63] ont continué
ce travail. Lun et Savage (1987) [61] ont dérivé des équations pour l’écoulement granulaire
en supposant les particules monodisperses, rugueuses, non élastiques, et sphériques.
Ding et Gidaspow (1990) [25] ont prolongé le modèle granulaire de l’écoulement en
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commençant par l’équation de Boltzmann pour la distribution de vitesse des particules.
La fonction de distribution de vitesses particulaires a été supposée Maxwellienne. Le
transport collisionel est basé sur l’hypothése de collisions binaires, discrètes et non élas-
tiques. En conséquence, le modèle est valide seulement pour les écoulements gaz-solides
denses. Gidaspow (1994) [33] a prolongé ce travail, et a inclus l’eﬀet d’une distribution
non-Maxwellienne de vitesses. Plus tard, Kim et Arastoopour (1995) [53] ont prolongé
la théorie cinétique pour les particules cohésives. Ils ont développé un code pour décrire
l’écoulement du gaz et des particules d’un craqueur catalytique fluide dans une canalisa-
tion verticale d’un réacteur en lit fluidisé circulant.
Au sein de l’Institut de Mécanique des Fluides de Toulouse on collabore avec le groupe
de Mécanique des Fluides Industrielle du Laboratoire National d’Hydraulique de EDF où
existe un fort engagement dans la modélisation et le traitement numérique de phénomènes
qu’impliquent le mouvement couplé entre deux ou plusieurs phases. Ainsi on peut evoquer
des notables travaux de recherche precedents qui ont permis de prendre en compte les eﬀets
turbulents du fluide instersticiel avec les particules, parmi eux on notera la thèse de He
(1994)[41], qui présente une validation en régime dilué ; la thèse de Boëlle, (1997)[7], qui
montre une validation en régime dense par application à des configurations expérimentales
et comparaison avec des resultats de mesures. On notera aussi les travaux de Deutsch
(1992)[23], de Lavieville (1997)[59] et de Simonin et al. (1995)[77] qui présentent des
validations des parties du modèle par comparaison avec des simulations lagrangiennes des
particules couplées aux simulations des grandes échelles de la turbulence du fluide.
Dans les systèmes gaz-solide, la ségrégation de particules due à la diﬀérence en taille
et/ou en masse volumique jouent un rôle significatif sur le comportement de l’écoule-
ment. Pour décrire de tels phénomènes, un développement des modèles sur les phases
polydisperses de particules est essentiel. Arastoopour et al. (1982) [3] ont prolongé les
équations multiphasiques non visqueuses de l’écoulement en une dimension pour le gaz et
huit types de particules diﬀérentes en incluant des interactions particule-particule dans
leur modèle, pour prévoir la ségrégation de particules dans un système vertical de trans-
port pneumatique. Jenkins et Mancini (1987) [50] ont contribué à la théorie cinétique pour
l’écoulement granulaire de mélanges binaires. Mathiesen et al. (1997) [67] ont développé
un modèle d’écoulement basé sur ce travail et ont eﬀectué une simulation avec un gaz et
trois phases de solides. Ils ont rapporté une bonne concordance des eﬀets de ségrégation
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avec des données expérimentaux. Lathouwers et Bellan (2000) [56] et Zamankhan (1995)
[87] ont considéré la dynamique statistique de chaque espèce de particule. De nombreux
paramètres peuvent influencer le comportement des écoulements diphasiques comme la
complexité de la géométrie, la taille des particules, la distribution de vitesses du gaz et des
inclusions et la variation des concentrations (Vit, 1999 [10]). La caractérisation des sys-
tèmes multiphasiques dans diﬀérents domaines a encore besoin d’une recherche de façon
intense.
Une etude, des melanges binaires de particules en iteraction avec un champ fluide tur-
bulent pour l’application aux lits fluidisés est mené par Gourdel (1999)[37]. Dans le même
cadre de recherche on peut citer aussi la modélisation eulérienne d’écoulements turbulents
diphasiques gaz-solide presentant une granulometrie étendue de la phase dispersée eﬀec-
tuée par Vit (1999)[10] et la modélisation des écoulements à phase dispersée en tenant
compte de l’eﬀet de la turbulence du fluide sur les interactions particule-particule (Fede,
2004 [29]).
Dans le cadre de notre étude, on traite la modélisation eulérienne des écoulements
multiphasiques avec un intérêt spécifique pour la caractérisation des termes de collision
entre les particules et son influence sur le comportement du fluide. Ces collisions, respon-
sables du transfert de quantité de mouvement, modifient significativement les termes de
viscosité et pression granulaire. Une étude des diﬀérents eﬀets sur la phase discrète est
présentée ici. De manière générale, la modélisation est validée sur des résultats obtenus
expérimentalement, soit à partir des configurations industrielles, soit à l’aide de simula-
tions numériques validées par d’autres groupes de recherche. On s’attache à modéliser la
phase continue en introduisant une fonction de distribution de phase (Delhaye, 1974 [21] ;
Drew, 1983 [26]). La dérivation des équations bilans de la phase dispersée s’appuie sur le
formalisme de la théorie cinétique, cette approche permet d’introduire en même temps la
modélisation liée aux diﬀérentes classes de particules.
Le premier chapitre est consacré à modéliser la phase continue en écrivant les équations
de transport moyennées en considérant les contributions dues aux eﬀets turbulents et
l’influence de la présence des particules. Le deuxième chapitre aborde la modélisation de
la phase discrète en tenant compte des facteurs de l’hydrodynamique liés aux vitesses
fluctuantes. Dans cette partie une contribution significative sur les modèles est fait et
on essaie de simplifier leur utilisation. Le chapitre trois montre une validation des eﬀets
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collisionels à partir des experiences numeriques. Dans le chapitre quatre, on fait une
validation d’un système à phase disperse très diluée. On compare les résultats avec ceux
obtenus par le code MELODIF qui a été validé de façon satisfaisante (Vit, 1999 [10]). Le
chapitre cinq présente la validation de la simulation d’un jet axisymétrique polydisperse
avec Saturne_polyphasique@Tlse et neuf classes de particules ; en comparant les résultats
numériques et expérimentaux. Une étude de la ségrégation a été considérée dans le chapitre
seize, où on fait d’abord une étude de l’influence du maillage sur les simulations d’un lit
fluidisé dense et ensuite une analyse sur la sensibilité à la vitesse de fluidisation ainsi





Caractérisation de la phase continue
1.1 Introduction
Le développement d’un modèle mathématique dans le but de la description générale
d’un système multiphasique a longtemps été un défi pour les chercheurs du domaine.
Bien qu’il y ait un progrès important maintenant, les relations constitutives completes ne
sont pas entièrement établis, plusieurs approches qui se sont avérées utiles prévoient le
comportement d’un écoulement gaz-solide, en particulier pour les applications techniques.
Ainsi on trouve l’approche Lagrangienne des trajectoires, l’approche Eulérienne de mi-
lieux continus et la modélisation à partir de la théorie cinétique pour décrire les collisions
interparticulaires. L’approche Lagrangienne des trajectoires, à partir de l’étude des mou-
vements de diﬀérentes particules, donne la trajectoire de chaque inclusion. L’approche
Eulérienne des milieux continus, fournit un champ qui décrit la dynamique de chaque
phase. La théorie cinétique de milieux granulaires, étendu de la théorie cinétique des gaz
peut être appliquée aux systèmes en suspensions denses où le transport dans la phase de
particules est dominé par les collisions interparticulaires.
La phase continue subie une influence des forces externes, et est régie par les équations
de conservation de la masse et de la quantité de mouvement dans le cadre de l’approche
Eulérienne. Les particules peuvent être soumises à d’autres forces, par exemple la pesan-
teur, la thermophorèse, électrostatiques (pour les particules chargées), et toutes ces forces
avec la deuxième loi de Newton contrôlent la trajectoire Lagrangienne du mouvement de
chaque particule. En général, les particules sont transportées par la phase continue qui
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lui aussi subit une force de réaction occasionnée par ces particules. L’inclusion de telles
forces dans les équations du fluide et les modifications dues à la présence de ces particules
font que les équations sont par nature couplées.
Dans ce chapitre la modélisation dans le cadre eulérienne de la phase continue est
décrite. Dans le cadre de la modélisation considérée comme l’approche à Deux-Fluides,
on peut dériver les équations aux grandeurs moyennes pour chaque phase. A partir des
équations locales instantanées monophasiques de la mécanique des milieux continus on
applique un opérateur de moyenne ” h i ” et pondére par la fonction caractéristique de
phase Xk (Delhaye, 1974[21] ; Drew, 1983[26]). La phase dispersée sera décrite dans le
chapitre 2 par une approche probabiliste du mouvement des particules.
L’influence de la phase composée par les particules a un rôle non négligeable sur la
phase continue via les termes de couplage interfaciaux. Ces termes sources ou de couplage
inverse liés aux particules, apparaissent également dans les modèles de turbulence k − ε
et Rij − ε.
1.2 Équations de transport aux grandeurs moyennes
Cette partie est consacrée à décrire la modélisation Eulérienne de la phase continue
pour obtenir les équations de transport moyennes. On fait appel aussi à quelques notation
d’introduction pour situer les variables de chaque phase, étant indicées k = g relativement
à la phase fluide et celles relatives à la phase dispersée sont indicées k = 2 (dans le chapitre
2 on considère que la phase dispersée peut être constituée par une ou plusieurs classes,
soit ω = 2, 3, 4, ...n).
1.2.1 Équations locales instantanées de la phase continue
Dans les applications avec des phases mélangées, il est nécessaire de suivre la procédure
de moyenne afin que les équations de conservation puissent être résolues. La moyenne
d’espace, la moyenne temporelle et la moyenne d’ensemble sont les plus importantes. Il
y a diﬀérentes manières de formuler un modèle à Deux-Fluides, selon la démarche de la
moyenne et les lois de fermeture adoptées. L’idée générale est d’abord de formuler les
équilibres intégraux pour la masse, la quantité de mouvement et l’énergie dans un volume
de contrôle fixe contenant les deux phases. Cet équilibre doit être satisfait à tout moment
8
1.2 Équations de transport aux grandeurs moyennes
à un point quelconque dans l’espace. On est réduit ainsi à deux types d’équations locales,
l’une étant l’équation locale instantanée pour chaque phase et l’autre une expression
des conditions instantanées locaux de saut, c’est à dire les interactions entre les phases
à l’interphase. En principe, cet ensemble d’équations peut être résolu par la simulation
directe en utilisant une maille numérique plus fine que les plus petites échelles de longueur
de l’écoulement et un pas de temps plus court que les échelles de temps des fluctuations
les plus rapides. Ceci, cependant, a besoin de temps de calcul peu réalistes. Une procédure
générale pour développer un modèle de deux-fluide est montrée dans la figure (1.1).
Equations locales instantanées:
Bilan intégral de masse, QDM et
énergie.
Equations locales instantanées et
conditions de saut.
Equations moyennes
Ensemble fermé de EDPs.
Model à deux fluides.
Application des théorèmes de
Gauss et Leibniz




Conditions limite et initial
Fig. 1.1 — La démarche général du modèle á Deux-Phases (Enwald et al., 1997)
On considère un volume de contrôle fixe dans l’espace (Figure 1.2) et partagé par deux
phases identifiées par l’indice k . L’interface AI(t) se déplace avec la vitesse uI . Quand un
vecteur ou une variable scalaire ψk appartenant à la phase k doit être transporté au travers
le volume de contrôle en utilisant un système de coordonné fixe (approche Eulérienne),

















Jk · nkdA (1.1)
où, nk est le vecteur normal unitaire à l’interface du volume occupé par la phase k et
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dirigé extérieurement qui vérifie par construction l’égalité ng = −n2 ; uk est la vitesse
de la phase k ; ρk est la masse volumique ; ψk est la quantité conservée, Jk est le flux
moléculaire ; φk est le terme source et φI est le terme source à l’interface. En utilisant
le théorème de Leibniz, le côté gauche de (1.1) peut être transformé en une intégrale de
volume et une intégrale de surface qui prend en compte le mouvement de l’interface.
Fig. 1.2 — Volume de contrôle fixe contenant les deux phases.
Le terme de convection et le terme de diﬀusion peuvent être réécrits comme la somme
d’une intégrale de volume et d’une intégrale de surface en employant le théorème de Gauss.
L’équation (1.1) peut alors être réécrite en tant qu’une intégrale de volume occupés par












mkψk + Jk · nk + φI dA = 0 (1.2)
Dans la deuxième intégrale de l’équation ci-dessus,
·
mk est le transfert de masse par unité
de surface de l’interface et par unité de temps, définie comme
·
mk = ρk (uk − uI) · nk (1.3)




(ρkψk) +∇ · (ρkψkuk) +∇ · Jk − ρkφk = 0 (1.4)
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mkψk + Jk · nk = −φI (1.5)
l’équation locale instantanée et la correspondante condition de saut peuvent être appliqué
au transport de la masse, quantité de mouvement, énergie, espèce chimique en accord
avec le tableau (1.1).
Bilan ψk Jk φk φI
Masse 1 0 0 0
QDM uk −τ k g 0
Energie Ek −qk − τ k · uk g · uk 0
Entropie sk qk/θk ∆k/ρk ∆I
Tab. 1.1 — Grandeurs des termes dans les bilans de transport et conditions de saut.
Ainsi, le bilan de conservation de masse de la phase continue (k = g) est alors
∂
∂t
ρg +∇ · ρgug = 0 (1.6)




mk = 0 (1.7)
Le bilan de quantité de mouvement de la phase continue est
∂
∂t
ρgug +∇ · ρgugug −∇ · σg − ρgg = 0 (1.8)




mkuk − σk · nk = 0 (1.9)
où σk est le tenseur de contraintes et g la pesanteur. Le tenseur des contraintes σg,ij est
constitué par
σg,ij = −pgδij + τ g,ij (1.10)
où pg est la pression de la phase continue ; τ g,ij représente la partie dissipative du ten-
seur des contraintes, qui dans le cas d’un fluide Newtonien peut se mettre sous la forme
générale :












où νg est la viscosité cinématique du fluide.
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1.2.2 Propriétés de l’opérateur de moyenne
Dans l’approche eulérienne, les équations instantanées locales doivent être moyennées
d’une manière appropriée, dans l’espace, dans le temps ou comme une moyenne d’en-
semble. Ceci permet de faire des simulations sur une maille plus grande et sur une étape
de temps plus longue dans la simulation numérique, mais présente malheureusement des
expressions additionnelles pour fermer l’ensemble des équations. On commence par mul-
tiplier l’équation instantanée locale (1.4) par la fonction caractéristique de phase Xk qui
vaut 1 dans la phase k et 0 dans l’autre phase. On ferait appel aussi aux propriétés de
moyenne appliquées aux fonctions ou variables f et g.
hf + gi = hfi+ hgi (1.12)
hhfi gi = hfi hgi (1.13)
hconstantei = constante (1.14)
h∇fi = ∇ hfi (1.15)
h∇ · fi = ∇ · hfi (1.16)
Xk vérifie les égalités suivantes :
∂Xk
∂t
+ uI ·∇Xk = 0 (1.17)
∇Xk = −nk,jδk (1.18)
où δk est la distribution de Dirac associé à l’interface vue par la phase k. La forme général
du bilan moyenné est :
∂
∂t




le terme à droite de la équation (1.19) correspond au transport à l’interface. De la même
façon, la distribution caractéristique de phase est utilisée pour transformer la condition











La décomposition de Reynolds et la moyenne en temps sont normalement employés pour
la modélisation de la turbulence afin de séparer les composantes de fluctuation des va-
riables et les variables temps-moyennes. Ceci aura comme conséquence des termes sup-
plémentaires dans l’équation contenant les corrélations des composantes de fluctuation.
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En définissant la vitesse locale instantanée du fluide ug comme la somme d’une vitesse
moyenne Ug plus une vitesse fluctuante u0g,
ug = Ug + u
0
g (1.21)
où on vérifie que
u0g g = 0 (1.22)




u0g · u0g g (1.23)
1.2.3 Bilan de masse moyenne pour la phase fluide
La forme du bilan de masse moyenne peut être dérivée à partir de l’équation (1.19)
avec les grandeurs correspondant aux variables du bilan de masse donnes par le tableau
(1.1) ainsi comme les propriétés de moyenne :
∂
∂t
αgρg +∇ · αgρgUg = Γg (1.24)
où Ug est la vitesse moyenne du fluide obtenue à partir de la décomposition de Reynolds
comme αgUg = hugig ; αg est la fraction volumique de la phase continue, où αg = hXgi ;
ρg est la masse volumique moyenne. Pour simplifier la notation des variables, dans la
suite on va renommer cette masse volumique justement comme ρg. Le terme de transfert
interfacial de masse entre les phases, Γg, est écrit
Γg = ρg [uI,j − ug,j]ng,jδg (1.25)
Les conditions de saut établissent aussi que Γg+Γ2 = 0.On y remarque la participation
d’un terme de transfert interfacial Γ2 qui résulte du bilan de masse de la phase dispersée.
Ce terme sera traité dans le chapitre 2.
1.2.4 Bilan de quantité de mouvement moyenne pour la phase
fluide
L’équation de quantité de mouvement est obtenue à partir de l’équation (1.19) avec
les valeurs correspondant aux variables du bilan de quantité de mouvement donnes par le
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αgρgUg +∇ · αgρgUgUg =∇ · (αgΣg) +αgρgg−∇ · αgρg u0gu0g g + Ig (1.26)
où Σg est la moyenne du tenseur des contraintes :
αgΣg = h−pgδij + τ g,ijig = −αgPgδij + αgΘg,ij (1.27)
Pg est la pression moyenne et Θg,ij représente la moyenne du tenseur des contraintes
visqueuses sur la phase continue. Le vecteur Ig représente le transfert de quantité de
mouvement à l’interface :
Ig,i = ρgug,i (uI,j − ug,j) + σg,ij ng,jδg (1.28)
ici Ig,i a deux contributions vectoriels : l’échange interfacial de quantité de mouvement
dû au transfert de masse à travers l’interface, défini par le terme ρgug,i (uI,j − ug,j)ng,jδg ;
et l’action des contraintes (pression+contraintes visqueuses) sur l’interface, σg,ijng,jδg.
La forme non-conservative du bilan de quantité de mouvement peut s’écrire en utili-
sant l’équation de bilan de masse moyennée (1.24). Pour simplifier, on écrit la première
contribution de Ig,i en introduisant une vitesse moyenne du flux de masse à la traversée
de l’interface, Uσ, définie par :
ρgug,i (uI,j − ug,j) ng,jδg = Uσ,iΓg (1.29)
On décompose ensuite la pression pg en sa moyenne Pg et sa fluctuation p0g dans la seconde
contribution de Ig,i :




L’équation bilan de quantité de mouvement moyenne s’écrit alors :
∂
∂t
αgρgUg + αgρgUg ·∇ (Ug) = −αg∇ (Pg) + αgρgg−∇ · αgρg u0gu0g g
+∇· (αgΘg) + I0g + [Uσ −Ug]Γg (1.31)
I0g représente la force par unité de volume excercée à l’interface sur la phase continue,
causée par les tensions visqueuses sur l’interface ainsi que par les fluctuations du champ
de pression à proximité de l’interface. Il faut noter que les fluctuations aﬀectent
Ig,i = −p0gδij + τ g,ij ng,jδg (1.32)
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Ce terme de transfert sera explicité au chapitre suivant au moment de l’écriture du bilan
de quantité de mouvement de la phase dispersée. En supposant l’interface sans inertie et
sans tension superficielle, nous pouvons écrire la relation I0g + I
0
2 = 0; où I
0
2 représente le
terme de transfert interfacial de quantité de mouvement entre les phases dans l’équation
de la phase dispersée.
Le développement des équations en grandeurs moyennes de la phase continue fait
apparaître des termes inconnus qui doivent être modélisés :




paraissent lors du passage à la moyenne de l’équation instantanée de quantité de
mouvement et qui sont liés à la nature non-linéaire du terme convectif. Ils corres-
pondent à un terme de transport par la partie fluctuante de la vitesse u0g.
— Les apports d’échange interfaciaux de masse Γg et de quantité de mouvement I0g
entre les phases sont caractéristiques des écoulements diphasiques et ils doivent être
modélisés également. Ces termes seront déterminés dans le chapitre suivant, par
l’intermédiaire des termes Γ2 et I02.
1.2.5 Caractérisation de la turbulence.
Dans cette partie nous nous intéresserons au traitement de la turbulence, notamment
aux schémas proposés par les équations de transport des éléments du tenseur de Reynolds
et le transport de l’énergie cinétique.
Équations de transport des tensions de Reynolds
La modélisation des contraintes turbulentes de la phase continue est nécessaire pour la
fermeture du système d’équations obtenu. A partir d’une étude des équations locales ins-
tantanées en monophasique (Lance, 1979[64] ; Simonin, 1991[74]), ils est possible d’obtenir
les équations sur les moments de fluctuation de vitesse. Dans le cas particulier des écoule-
ments à inclusions finement dispersées, il est utile de séparer les contributions respectives
des fluctuations microscopiques liées aux grandeurs locales induits par la présence des
inclusions (sillages) et des fluctuations turbulentes d’origine dynamique de l’écoulement
localement non-perturbé par les inclusions.
L’équation de transport des composantes des tensions de Reynolds est obtenue en
multipliant l’équation de quantité de mouvement instantanée sous forme non-conservative
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(éq. 1.8) par u0g et en symétrisant, puis en moyennant à l’aide de l’opérateur "h i". Cette
démarche est en accord avec les hypothèses inhérentes aux méthodes Eulériennes, quand
l’échelle de longueur caractéristique des structures turbulentes énergétiques est grande















































g,jρg uI,k − ug,k ng,kδg
− u0g,iu0g,j g ρg uI,k − ug,k ng,kδg (1.33)
Les deux premiers termes du membre de droite de l’équation (1.33) représentent les
diﬀérentes contributions de la dispersion. Elle est dominée par le transport des fluctuations
turbulentes de vitesse et par la pression, en négligeant le transport lié aux fluctuations de
la partie dissipative du tenseur des contraintes visqueuses τ 0g,ij.






















Le troisième terme de l’équation (1.33) représente la production induite par les gradients
de vitesse moyenne (calculé exactement et noté Pg,ij).
En décomposant le tenseur des contraintes σg,jk en sa moyenne et sa fluctuation, on











Contrairement au cas monophasique, l’eﬀet de αg
∂u0g,i
∂xk g
dans l’éq. (1.35) n’est pas nul.
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= Σg,ij u0g,ing,kδg − αg p0g
∂u0g,i
∂xk g




La seconde partie de l’éq. (1.35), αg σg,ik
∂u0g,j
∂xk g
, va faire apparaître deux contributions ;
la première est un terme lié aux corrélations turbulentes de pression, qui comme pour les
écoulements monophasiques est à trace nulle (donc ce terme est inexistant dans l’équa-
tion de l’énergie cinétique qu’on va établir ensuite) ; il joue principalement un rôle de
redistribution d’énergie entre les diﬀérentes contraintes normales et de destruction de la
contrainte de cisaillement. Il s’écrit :







La deuxième contribution correspond à la dissipation visqueuse des écoulement turbulents
monophasiques, noté εg,ij. En diphasique, elle représente non seulement la dissipation vis-
queuse à petite échelle de l’écoulement non-perturbé mais aussi la dissipation des fluctua-
tions "microscopiques" liées à la présence des inclusions (sillage) (Lance et al. 1991[55] ;
Bel Fdhila et Simonin, 1992[6]),







Les trois derniers termes du membre de droite de l’équation de transport des tensions de
Reynolds (éq. 1.33) typiquement diphasiques, représentent le travail des forces appliquées
aux particules dans le mouvement turbulent de la phase continue. On peut également










g,jρg (uI,k − ug,k)ng,kδg
− u0g,iu0g,j g ρg (uI,k − ug,k)ng,kδg (1.40)
Ainsi, en posant Rg,ij = u0g,iu
0
g,j g
, l’équation définitive de transport des tensions de







Rg,ij = Dg,ij + Pg,ij + Φg,ij − εg,ij +Πg,ij (1.41)
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Equation de transport de l’énergie cinétique
L’équation de transport de l’énergie cinétique turbulente de la phase continue s’obtient
par sommation sur les indices (i = j) à partir de l’équation de transport des tensions de



































où les termes du membre de droite de l’équation représentent respectivement la dispersion
(somme de deux premiers termes), la production induite par les gradients de vitesse
moyenne. Le quatrième terme représente la dissipation visqueuse, on peut écrire le taux








et le dernier terme représente l’échange interfacial avec la phase dispersée.
Dans le cas des écoulements gaz-solide à nombre de Reynolds particulaire modéré (en-
viron Rep < 10), le mouvement fluctuant provient de deux contributions très diﬀérentes.
La première est associée aux perturbations à petites échelles dans le fluide induites par
la présence des particules. La seconde est la turbulence de l’écoulement dont les échelles
énergétiques sont supposées de très grande taille devant le diamètre des particules.
En ce qui concerne les écoulements pleinement turbulents et dilués (αg < 1%), la
contribution des perturbations locales à l’énergie cinétique turbulente q2g est pratiquement
négligeable. Par contre, ces perturbations contribuent de façon notable aux termes de
dissipation εg et de transfert entre les phases Πqg. Formellement, on écrit que le taux de
dissipation εg est la somme de deux contributions :
εg = εg + δεg (1.44)
où εg est le taux de dissipation de la turbulence qui, comme pour les écoulements mo-
nophasiques, est supposé être imposé par le mécanisme de transfert inertiel à grande
échelle et obéit à une équation similaire à celle de l’énergie cinétique q2g ; δεg est le taux
de dissipation dans le sillage des particules.
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De la même façon, le terme de transfert interfacial est décomposé en deux termes :
Πqg = Πqg + δΠqg (1.45)
où Πqg représente le travail de la force de traînée appliquée à l’écoulement locale non
perturbé ; soit, dans le cadre de l’approximation d’une force ponctuelle,






où u0g,i est la vitesse fluctuante de la phase continue "vu" par rapport à Ug,i. Le terme de
transfert interfacial de l’écoulement perturbé par la particule est δΠqg. On peut supposer
que les champs perturbés sont localement en équilibre, c’est-à-dire que les fluctuations
générées dans le sillage des particules sont très rapidement dissipées :
ρgαgδεg = δΠqg (1.47)
Finalement on écrit :




Les termes de dispersion et de dissipation visqueuse de l’équation (2.113) doivent être
modélisés alors que le terme de production par les gradients de vitesse moyenne est calculé
exactement. Nous nous attacherons dans la section 1.3 à la modélisation de ces deux termes
(dispersion+dissipation) en présentant les diﬀérents modèles de turbulence.
Equation de transport du taux de dissipation
Afin d’établir l’équation de transport du taux de dissipation, on utilise la même dé-
marche qu’en écoulement monophasique qui procède par analogie avec l’équation de l’éner-




























Le premier terme du membre de droit de l’équation ci-dessus représente la diﬀusion du
taux de dissipation. Le second terme représente la production de dissipation due aux gra-
dients de vitesse moyenne du fluide. Le troisième terme représente à la fois la production
19
Chapitre 1. Caractérisation de la phase continue
de dissipation par étirement de structures turbulentes et la destruction de dissipation par
viscosité. Le quatrième terme est dû au couplage diphasique modélisé classiquement par :
Πeεg = Cε3 εgq2gΠqg (1.50)
1.3 Modèles de Turbulence
Afin de fermer l’équation de bilan de quantité de mouvement de la phase continue,
les tensions de Reynolds doivent être modélisées. Nous avons retenu les deux approches
classiques suivantes : La première liée au concept de viscosité turbulente (modèle k − ε
ou q2− ε) et la seconde qui concerne la fermeture des équations de transport des tensions
de Reynolds (modèle Rij − ε). En vertu de l’équation (1.48), les quantités calculées en
pratique sont εg et Πqg. Néanmoins, pour simplifier les notations, nous les noterons εg et
Πqg. Il faut préciser que pour l’instant le code solveur ne considère que le modèle q2 − ε
mais nous allons faire quand même appel au modèle Rij−ε pour une présentation générale
du contexte.
1.3.1 Modèle k − ε standard
Lorsque les échelles caractéristiques des tourbillons fluides porteurs d’énergie sont
grandes comparées à la taille et à l’espacement moyen des inclusions, la modélisation de
la turbulence de la phase continue peut être réalisée à l’aide d’un modèle k − ε standard
(Rodi, 1980[71] ; Viollet, 1985[83]) étendu aux écoulements diphasiques par la prise en
compte de termes sources supplémentaires (Elghobashi et Abou-Arab, 1983[27] ; Simonin
et Viollet, 1990[78]) qui tiennent compte des transferts de quantité de mouvement entre
les mouvements fluctuants. Les équations de transport de l’énergie cinétique et de son


















− αgρgεg +Πqg (1.51)
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Le concept de viscosité turbulente, dû à Boussinesq (1877)[9], consiste à relier les tensions



































et du temps caractéristique des grandes échelles de la turbulence.






Les deux termes sources qui apparaissent, Πqg et Πεg , rendent compte de l’influence du
mouvement fluctuant des particules sur la turbulence du fluide, à grande échelle devant
la taille des particules, et s’expriment par :











Le premier terme provient directement de l’équation de mouvement instantanée du fluide,
alors que le second terme est un modèle proposé par Elghobashi et Abou-Arab (1983) qui
tient compte de l’échelle de temps caractéristique de la dissipation de la turbulence (cf. à
la section 1.2.5).
Les valeurs des constantes du modèle de turbulence k − ε de la phase continue sont
dans le tableau 1.2.
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Cµ σq σε Cεg Cε2 Cε3
0,09 1 1,3 1,44 1,92 1,2
Tab. 1.2 — Valeurs des constantes du modèle de turbulence q21 − ε.
Cette première approche est de loin la plus utilisée pour le calcul des écoulements
turbulents à cause de la simplicité du modèle et de l’ordre numérique. L’introduction de
la viscosité turbulente en tant que quantité scalaire et non tensorielle montre que, même
si l’écoulement considéré n’est pas isotrope, l’écart à l’isotropie est décrit linéairement en
fonction du taux de déformation. Cette approximation de Boussinesq utilisé par le modèle
k − ε s’avère incomplète dans les cas particuliers d’écoulements recirculants ou d’écou-
lements fortement anisotropes. Cette mise en défaut pour certains types d’écoulements
a amené les chercheurs à développer des modèles de second ordre : prise en compte des
équations de transport des tensions de Reynolds, modélisation des corrélations turbulentes
d’ordre supérieur à 2 et modélisation des termes inconnus.
1.3.2 Modèle au second-ordre Rij − ε
Plutôt que de relier les tensions de Reynolds Rij = u0g,iu
0
g,j g
au tenseur de défor-
mation via une viscosité turbulente, on considère les équations de transport exactes des










= Dg,ij + Pg,ij + Φg,ij − εg,ij +Πg,ij (1.59)
où les termes du second membre sont représentatifs des phénomènes physiques suivants :
Pg,ij est le terme de production de turbulence induite par les gradients de vitesse moyenne
(calculé exactement),









Dg,ij représente le terme de divergence du tenseur de corrélation triple de vitesse du fluide.















1.3 Modèles de Turbulence








En ce qui concerne le terme de corrélation pression-déformation Φg,ij on adopte le modèle
simple utilisé par Launder (1989)[57]. Il consiste à décomposer Φg,ij en deux contributions :















Lorsque la taille des particules est petite devant les échelles de longueur énergétiques de
la turbulence du fluide, l’interaction fluide-particules s’exprime à l’aide du terme supplé-












En écoulement turbulent gaz-particules, le terme Πg,ij conduit généralement à la destruc-
tion de l’énergie cinétique du gaz et à une diminution de la viscosité turbulente corres-
pondante dans le cadre de l’approche du modèle q2 − ε.





L’équation de transport du taux de dissipation de l’énergie cinétique turbulente est mo-
délisée de façon similaire à celle du modèle q2 − ε, sauf le terme de diﬀusion qui est écrit
























+ Cε2εg +Πεg (1.67)
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Les constantes utilisés par le modèle Rij − ε sont données dans le tableau 1.3.
Cs Cg C2 Cε Cεg Cε2 Cε3
0,22 1,8 0,6 0,18 1,44 1,92 1,2
Tab. 1.3 — Valeurs des constantes du modéle de turbulence Rij − ε.
1.3.3 Conclusion
La description mathématique de la phase continue d’un écoulement diphasique est
donnée par un système d’équations aux dérivées partielles pour les valeurs moyennes
de variables du problème. Le passage à la moyenne des équations instantanées de la
phase continue pose un problème fondamental pour la suite de la résolution. En eﬀet, il
entraîne l’apparition de termes à modéliser comme les tensions de Reynolds et les termes
de transfert interfaciaux entre la phase continue et la phase dispersée.
La modélisation des tensions de Reynolds, que nous avons abordée dans ce chapitre,
a fait l’objet de deux types de fermeture : le modèle k − ε avec l’hypothèse de viscosité
turbulente et le modèle Rij−ε où les équations de transport des tensions de Reynolds ont
été directement modélisées. En eﬀet, l’écoulement présente des recirculations importantes
pour lesquelles on va tester le modèle k−ε en utilisant la configuration de la boucle d’essai
diphasique air-particules Hercule décrite dans le chapitre 5.
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Chapitre 2
Caractérisation statistique de la
phase polydispersée
2.1 Introduction
La théorie cinétique des écoulements granulaires est basée sur les similitudes dyna-
miques entre l’écoulement d’un milieu granulaire et les molécules d’un gaz. Ce traitement
emploie les résultats classiques de la théorie cinétique des gaz (Chapman et Cowling,
1970[13]) afin de dériver la forme des équations de bilan de la masse, de la quantité de
mouvement et de l’énergie, ainsi que les grandeurs spécifiques correspondantes, le flux
moyen de quantité de mouvement, d’énergie et le taux moyen de dissipation. L’un des
travaux les plus complets dans le domaine de la théorie cinétique des écoulement granu-
laires est dû à Jenkins et Richman (1985)[52]. Leurs résultats sont dérivés des résultats
classiques de la théorie cinétique des gaz denses, en combinaison avec la théorie de Grad
(1949)[40]. Ce chapitre est consacré à la modélisation des équations de transport pour la
phase dispersée. Dans ce travail, la méthode de Grad est préférée à celle de Chapman-
Enskog, qui a été employé par Lun et al. (1984)[63] pour dériver des équations semblables
à celles proposées par Jenkins et Richman. En fait, on montrera que la méthode de Grad
donne l’accès direct aux moments, tandis que dans la méthode de Chapman-Enskog, l’in-
tégration doit être eﬀectuée pour une fonction de densité de probabilité. Jenkins et de
Richman (1985) proposent un analyse de perturbation qui donne des solutions algébriques
pour les flux moyens et pour le taux moyen de dissipation, mais elle donne également une
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expression de la fonction de densité de probabilité des vitesses des particules. La dérivation
complète des résultats de Jenkins et Richman exige beaucoup de résultats intermédiaires
avant la formulation finale. Nous commençons par l’équation du type Boltzmann.
2.2 Modèle de collision microscopique.
Dans la dynamique des systèmes granulaires, on considère exclusivement des collisions
binaires sans eﬀets de frottement, entre des particules parfaitement sphériques, et en mou-
vement continu de translation. En regardant une collision entre deux espèces sphériques ω
et β de diamètres dω , dβ et massesmω ,mβ, la vitesse relative des particules cβω = cβ−cω
et celle après le heurt c∗βω = c
∗
β − c∗ω, ont une liaison donnée par
k · c∗βω = −eωβ (k · cβω) (2.1)
où eωβ est le coeﬃcient d’élasticité (eωβ = eβω). La vitesse des centres de masse Gωβ des
deux particules aura un mouvement uniforme tout au long de leur rencontre. Cette vitesse






mω (c∗ω − cω) = −mβ c∗β − cβ =
mωmβ
mω +mβ
(1 + eωβ) (k · cβω)k (2.3)
A partir de ce modèle on peut calculer la variation de la vitesse (c∗ω − cω) nécessaire
pour χωβ et θωβ dans les bilan de transport. La présence du coeﬃcient d’élasticité est
précisément l’une des diﬀérences significatives entre la théorie cinétique de gaz et celle
de systèmes granulaires dû au fait que les corps non moléculaires son considérées non
élastiques, ce qui fait eωβ < 1. On verra plus tard (section 2.7) que l’influence du gaz
interstitiel dans un mélange granulaire est aussi une autre diﬀérence importante avec la
théorie cinétique de gaz.
2.3 Théorie cinétique des écoulements granulaires
On considère tout d’abord qu’un système polydisperse est constituée comme un mé-
lange des particules sphériques à plusieurs espèces (2, 3, 4, ...n) caractérisées par leur
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diamètre et leur densité. Dans le traitement des collisions, on assume l’intervention de
seulement deux espèces (collisions binaires) ω et β (ω = 2, 3, 4, ...n et β = 2, 3, 4, ..n).
L’évolution de ce type de systèmes est régie par un ensemble d’équations du type Boltz-














Le nombre moyen de particules de la classe ω dans l’élément de volume dr autour de r et
dans l’élément de volume de l’espace de vitesses dcω autour de cω est donné par
f (1)ω (cω, r, t) drdcω (2.5)
où f (1)ω (cω, r, t) est la fonction de distribution de vitesses de la particule ω ; Fω est la force
externe agissant sur la particule ; mω est la masse de la particule ω et β Jωβ représente
les eﬀets des collisions entre les particules de toutes espèces. Les grandeurs moyennes des







ici ψω = ψω (cω) est une grandeur quelconque des particules, nω le nombre moyen des
particules ω par unité de volume est défini par
nω = f (1)ω dcω (2.7)
si le diamètre des particules est suﬃsamment petit devant les échelles de variation de nω,
on peut supposer que
αωρω = nωmω (2.8)
la valeur de αω représente la fraction volumique des particules ω et ρω est la masse
volumique des particules ω. La fraction volumique du gaz est alors obtenu par
αg = 1− αs (2.9)
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Avec ψω = cω et l’équation (2.6) on définit Uω, la vitesse de translation moyenne pour
les particules ω comme
Uω = hcωiω (2.11)
La vitesse fluctuante de déplacement u0ω déterminée comme la diﬀérence entre la vitesse
locale instantanée et la vitesse de déplacement moyenne pour les particules ω est
u0ω = cω −Uω (2.12)
En multipliant l’équation (2.4) par ψω, puis par intégration sur l’espace des vitesses et en
utilisant la définition (2.6), la forme générale de l’équation de transport pour la grandeur
moyenne hψωiω est écrit comme
∂
∂t








ici Cωβ représente la modification de ψω par les collisions interparticulaires, et s’écrit
comme l’intégrale de toutes les collisions binaires possibles :
Cωβ (ψω, r, t) =
cβω·k>0
[ψ∗ω − ψω] f
(2)
ωβ (cω, r, cβ, r− dωβk, t) d2ωβ [cβω · k] dk dcω dcβ
(2.14)





(dω + dβ) (2.15)
dω et dβ sont respectivement les diamètres des particules ω et des particules β. Une fois
que le choc a eu lieu, ψω devient ψ
∗
ω et sa détermination provient de l’analyse d’un modèle
de collision microscopique (section 2.2). Dans l’équation (2.14), une forme présumée de
la fonction de distribution pair f (2)ωβ (cω, r, cβ, r− dωβk, t) est nécessaire pour caractériser
complètement les eﬀets des collisions et sera exposée dans la section (2.4.1). La vitesse
relative entre particules qui apparaît dans (2.14) est définie comme cβω = cβ − cω. Au
moment de la collision, k est le vecteur unitaire qui a pour direction le centre de la













Fig. 2.1 — Descriptions vectorielles à l’instant d’une collision.
La contrainte cβω · k > 0 dans (2.14) indique que les intégrations doivent être eﬀectués
pour toutes les valeurs de k et cβω où les particules se rapprochent. Le point de contact
lors d’un choc est localisé à r = (dβrω + dωrβ) / (2dωβ) tandis que les centres des particules
sont à rω = r+ (dω/2)k et rβ = r− (dβ/2)k pour les particules ω et β respectivement.
2.3.1 Expansion des intégrales de collision.
Afin d’obtenir une forme appropriée de Cωβ, les fonctions de distribution pair f (2)ωβ sont
obtenues à partir d’une développement limite en séries de Taylor. Pour toute fonction h(r),
l’expansion en (r− a) est













h (r) + ... (2.17)
En prenant h(r) = f (2)ωβ (cω, r+(dω/2)k, cβ, r− (dβ/2)k, t) et a = (dω/2)k, la fonction
de distribution pair s’écrit



































Le terme de collision Cωβ peut être exprimé comme la somme de deux contributions : la
source collisionnelle et le flux collisionel (Dahler et Sather, 1963[18]) :
Cωβ = χωβ −∇ · θωβ (2.19)
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où le terme de source collisionnelle, χωβ, est












k) [cβω · k] dk dcω dcβ (2.20)
et le flux collisionel, θωβ, est donné par

























k) [cβω · k] dk dcω dcβ (2.21)
Selon Jenkins et Richman (1985) les premiers ordres d’expansions dans la série de
Taylor sont conservés ; ceci est justifié quand les gradients spatiaux des champs moyens
demeurent petits par rapport à la taille de particule. La théorie cinétique de gaz dilués
correspond au cas limite où tous les termes de l’expansion sont négligeables, de sorte que
le terme collisionel est réduit à la source collisionnelle donnée par (2.20).
2.3.2 Equations de transport pour la phase dispersée
Bilan de masse : en substituant ψω = mω dans l’équation (2.13), on obtient l’équation
de transport de la masse pour les particules ω.
∂
∂t
[nωmω] +∇ · [nωmωUω] = 0 (2.22)
Bilan de quantité de mouvement : avec ψω = mωcω dans l’équation (2.13) on obtient :
∂
∂t





χωβ (mωUω) + nω hFωiω (2.23)
la somme des termes entre crochets du côté droit est connue comme la pression granulaire
totale ou tenseur eﬀectif de contraintes où hu0ωu0ωiω est le tenseur de contraintes cinétiques
particulaires qui fait une contribution cinétique, représente le transport de quantité de
mouvement par les fluctuations de vitesse et il doit être modélisé ou calculé par des équa-
tions de transport additionnelles, ceci est présenté dans le bilan de contraintes cinétiques.
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Les termes β θωβ (mωUω) sont les contributions collisionnelles, et prennent en compte
le transport de quantité de mouvement dû aux chocs entre toutes les classes de particules.
Les termes source collisionnelle sont écrites comme β χωβ (mωUω), et le terme final re-
présente la force moyenne exercée sur les particules par le fluide. De l’équation (2.21), les
formes des contributions collisionnelles sont


















× [cβω · k] dk dcω dcβ (2.24)
l’expression du changement c∗ω− cω est donnée ci-dessous par le modèle microscopique de
collision (section 2.2).




(2.13), avec (2.22) et (2.23) on peut dériver l’équation de transport pour l’énergie cinétique
des fluctuations, q2ω, des particules ω
∂
∂t
nωmωq2ω +∇ · nωmωUωq2ω = −∇ · nωmω
1
2
h[u0ω · u0ω]u0ωiω +
β
θωβ mωq2ω
− nωmω hu0ωu0ωiω +
β





ω + nω hFω · u0ωiω (2.25)
l’énergie cinétique des fluctuations est q2ω =
1
2
hu0ω · u0ωiω = 12 hu02ω iω . Les termes dans le
parenthèse de (2.25) indique le transport de l’énergie par les fluctuations des vitesses et les
collisions, ces deux composants sont également appelées flux cinétique et flux collisionel.
Le deuxième terme est la production de l’énergie cinétique turbulente par le gradient
moyen de vitesse tandis que le terme β χωβ (mωq
2
ω) représente les sources collisionnelles,
c’est à dire la perte de l’énergie en raison des rencontres entre ω et toutes les espèces de
particules. Le dernier terme implique l’interaction de la phase la phase dispersée avec la
phase continue.
Equation de transport de contraintes cinétiques : l’équation de transport pour
le moment de l’ordre deux est obtenue à partir de l’équation (2.13) en posant ψω = cω,icω,j,
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ω,j + nω Fω,iu
0
ω,j ω
+ nω Fω,ju0ω,i ω (2.26)
Le premier terme du côté droit (entre les premiers crochets) est le transport des contraintes
par les fluctuations de vitesse et les collisions. Les deuxième et troisième termes re-





ω,j sont les sources collisionnelles occasionnées par les chocs entre toutes
les particules ; finalement les deux derniers termes tiennent en compte des interactions de
la phase dispersée avec la phase continue.
2.4 Modèles de fermeture des termes collisionels.
2.4.1 Fonction de distribution des paires (théorie d’Enskog) :
Pour continuer à construire les termes qui apparaissent dans les intégrales de flux
et source collisionel, χωβ et θωβ, les formes présumées des fonctions de distribution pair
f (2)ωβ sont nécessaires pour le calcul analytique. Cette fonction caractérise la statistique
des collisions binaires. Elle représente le nombre probable de pairs de particules qui à
un temps t sont situées dans les éléments de volume drω et drβ centrés en rω et rβ avec
vitesses cω et cβ dans les éléments d’espace de vitesse dcω et dcω. Avec l’hypothèse de
chaos moléculaire, il n’existe pas de corrélation entre les particules pourtant influencées
par la turbulence du fluide, d’où une indépendance des vitesses et des positions de deux
particules. Les distributions pair sont écrites en fonction des distribution des vitesses
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individuelles f (1)ω et f
(1)
β :






k) = gωβ (r) f (1)ω (cω, r+
dω
2




où gωβ (r) représente la fonction de distribution radiale, laquelle sera décrite ci-après. On
fait l’hypothèse de type chaos moléculaire, cette hypothèse n’est pas tout à fait légitime
dans les écoulements diphasiques turbulents parce qu’on peut y trouver des corrélations
entre particules dues à la turbulence (cf. Lavieville, 1997 [59] et Fede, 2004 [29]). Elle est
valable pour τFω À τ tgω.
2.4.2 Fonction de distribution radiale
Fonction de distribution radiale en monodisperse
La fonction de distribution radiale au point de contact go (r) pour les systèmes en
monodisperse, considère l’accroissement de la probabilité d’une collision lorsque le système
devient dense dans le cadre de la théorie d’Enskog. Cette fonction d’encombrement permet
de définir le caractère dense ou dilué d’un système. Elle a une valeur de 1 dans des systèmes
très dilués et accroît de façon infinie lorsque le système devient dense. Carnahan et Starling
(1969)[12] ont proposé une expression semi-empirique à partir de laquelle ils obtiennent
une fonction de distribution radiale au contact d’une collision binaire dans les systèmes
de melanges monodisperses (Mansoori et al., 1971, [65]). L’expression peut s’écrire en











Leur expression est très proche du comportement rapporté par les calculs numériques de
la dynamique moléculaire jusqu’à la valeur de αs = 0, 5.
En régime dilué αs ¿ 1,
go ∼= 1 +
5
2
αs +O α2s (2.29)
Un autre modèle proposé par Lun et Savage (1986)[62] est établi pour le cisaillement de






où αm = 0.64 est la valeur maximale de la fraction volumique du solide pour un système
comblé de sphères (Campbell, 1989[11]).
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Fonction de distribution radiale en polydisperse
La fonction de distribution radiale pour les systèmes polydisperses à le même but que
la forme en monodisperse, c’est-à-dire, qu’elle considère l’accroissement de la probabilité
d’une collision lorsque le système devient dense. Le vecteur de position r au point de





où dωβ est donné par (2.15) . Dans la littérature on trouve diﬀérents modèles pour ca-
ractériser la fonction de distribution radiale. On peut citer la forme de Mansoori et al.




























est la fraction volumique totale du solide avec αs =
ω αω .
En régime dilué αsαm ¿ 1,
gω ∼= 1 +
5
2
αs +O α2s (2.33)
Un modèle qui considère l’encombrement dû à la présence d’un ensemble de particules
polydisperses est proposé par Lathouwers et Bellan (2000)[56]. La forme de cette fonction
gωβ (r) est pris de Jenkins et Mancini (1989)[50], mais corrigée par l’insertion de la valeur



















Ce modèle n’a pas un comportement satisfaisant par rapport au modèle théorique de
Mansoori et al. (1971) pour les petits valeurs de αs.
A partir d’un développement limité de l’équation (2.30), on propose une forme plus
générale et simple de la fonction de distribution radiale qui reproduit le comportement du








2.4 Modèles de fermeture des termes collisionels.
où
















L’équation (2.35) tends vers ∞ lorsque αs tends vers αm, et quand αs/αm est très petit
devant 1 gω tend vers le développement limité de l’équation (2.34). L’expression (2.35)
non seulement présente une forme plus simple devant (2.34) , mais aussi elle est à la fois
consistante avec (2.32) . Dans la Figure 2.2 sont tracés les comportements des courbes
des fonctions de distribution radiale à partir des modèles de Lun-Savage (1987)[61] en
monodisperse, Mansoori et al. (1971)[65], Lathouwers-Bellan (2000)[56] et celui de l’éq.
(2.35) appliqués à deux types diﬀérents de particules en fonction de la fraction volumique
du solide. Quelques cas développés pour un rapport entre diamètres et fractions volu-
miques sont aussi tracés. Le comportement satisfaisant de l’éq. (2.35) nous permet de
faire des prédictions correctes dans les systèmes de particules à plusieurs espèces. De la
même façon, on explore le comportement de l’éq. (2.36) avec des diﬀérents rapports de
fraction volumique. Dans le cas particulier de αω/αβ = 1, la valeur de γs devient une
constante égale à 2.5 pour tout rapport dω/dβ , ceci est aussi consistant avec le cas mono-
disperse prédit par le modèle de Lun-Savage. Le cas monodisperse de γs est aussi atteint
lorsque dω/dβ = 1 pour toutes valeurs de αω/αβ, ce qui prouve la forme correcte de l’éq.
(2.35). Le graphique de γs décrit une courbe asymptotique pour toute valeur de αω/αβ et
grandes valeurs de dω/dβ. Ce comportement implique que γs tend vers 4 lorsqu’il existe
une concentration très réduite de ω (αω ¿ αβ) , et par contre γs tend vers 1 pour grandes
concentrations de ω (αω À αβ) . Voir Figure 2.3.
2.4.3 Fonctions de distribution de vitesses
La fonction de distribution des vitesses d’une particule individuelle dans (2.27) est
évaluée au point de contact lors d’une collision en faisant un développement en séries de
Taylor :
f (1)ω (cω, r+
dω
2













f (1)ω (cω, r) (2.38)
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(a)   d
ω
= dβ/2    αω = αβ/2
Patino-Simonin          
Lun-Savage: monodisperse
Mansoori et al.         
Lathouwers-Bellan       










(b)   d
ω
= dβ/10    αω = αβ/10
Patino-Simonin          
Lun-Savage: monodisperse
Mansoori et al.         
Lathouwers-Bellan       










(c)   d
ω
= 2dβ    αω = 2αβ
Patino-Simonin          
Lun-Savage: monodisperse
Mansoori et al.         
Lathouwers-Bellan       










(d)   d
ω
= 10dβ    αω = 10αβ
Patino-Simonin          
Lun-Savage: monodisperse
Mansoori et al.         
Lathouwers-Bellan       
Fig. 2.2 — Distribution radiale gωβ en fonction de la fraction volumique du solide αs
Lathouwers et Bellan (2000) prennent la distribution des vitesses de la particule ω égale
à une distribution Maxwellienne à l’équilibre
f (1)ω (cω, r, t) = f
(0)











f (1)ω dcω = nω (2.40)
cωf (1)ω dcω = nωUω (2.41)
1
2
[cω −Uω] · [cω −Uω] f (1)ω dcω = nωq2ω (2.42)
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Fig. 2.3 — Fonction γs(dω/dβ) (a) Petites valeurs de aω/aβ ; (b) Grandes valeurs de
αω/αβ ; (c) valeurs asymptotiques de γs
Cette approche proposé par Lathouwers et Bellan (2000) néglige l’influence de l’anisotropie
de la distribution de vitesse qui joue un role important en regime dilué.
Dans l’approche de Grad (1949)[40], utilisé par Jenkins et Richman (1985), Boelle
(1997) et Fede (2000) la fonction de distribution des vitesses d’une particule simple f (1)ω
est développée en polynômes de Hermite. Grad propose de faire une approximation d’ordre
trois ce qui semble raisonnable si l’écoulement n’a pas une variation trop rapide.












f (0)ω (cω, r, t)
(2.43)
où f (0)ω (cω, r, t) est décrit par (2.39) . Il est démontré (Jenkins et Richman, 1985) que
les coeﬃcients ai, aij, aijk qui dépendent de r et t mais pas de c, sont liés aux moments














après l’évaluation des dérivées, la forme générale de l’éq. (2.43) est

















ω (cω, r, t) (2.46)
où
Cω,i(r, t) = cω,i − Uω,i(r, t) (2.47)
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L’intégration a comme conséquence que l’éq. (2.7) ne pose pas une contraint sur les séries
(2.43) , par contre on trouve que pour le moment de vitesse d’ordre 1 le coeﬃcient est
aω,i = 0 (2.48)
En raison de la définition de température, la contrainte suivante doit être imposée :
aω,ii = 0 (2.49)
Grad introduit un modèle simplifié pour réduire le nombre de variables inconnues de 20 à




(aω,immδjk + aω,jmmδik + aω,kmmδij) (2.50)
Lorsque l’on utilise la formulation (2.46) avec les contraintes (2.48) , (2.49) et la forme
compactée (2.50) de aijk , la fonction de distribution de vitesses d’une simple particule
est









Cω,jCω,j − 5 Cω,i f (0)ω (cω, r, t)
(2.51)
2.4.4 Les termes source collisionels
Equation de Quantité de Mouvement :
Lathouwers et Bellan (2000) dérivent les termes source collisionels en calculant ana-
lytiquement les intégrales (2.20) employant (2.27), (2.38) et (2.39). Mais ils considèrent
l’hypothèse d’une vitesse relative moyenne très petite entre les espèces par rapport à la
vitesse d’agitation des fluctuations.
|Uω −Uβ|2 ¿ q2ω + q2β (2.52)
le terme source collisionel dans l’équation de quantité de mouvement est écrit alors,





















2.4 Modèles de fermeture des termes collisionels.
ici le temps de collision interparticulaire, τ cωβ est










Ce terme a une tendance à ramener Uω vers Uβ, et reciproquement autrement dit Uβ
vers Uω, autrement dit, il s’agit d’un terme qui a une tendance à réduire l’écart de vitesse
moyenne.
Plus generalement, Gourdel et Simonin (1998)[38] obtiennent les termes sources colli-
sionels en écoulement homogène par intégration analytique de (2.20) avec (2.27) et (2.39)
pour toutes les valeurs de vitesse relative moyenne entre les espèces. Le terme source
collisionel dans l’équation de quantité de mouvement s’écrit alors







[Uω −Uβ]H1 (z) (2.55)
avec le temps de collision interparticulaire, τ cωβ donné par










iciH0 (z) etH1 (z) sont exprimés en fonction de la variable z qui caractérise la compétition
entre le glissement moyen entre les particules et la vitesse relative fluctuante dans le
mécanisme de collisions :
z =
3 (Uω −Uβ)2


















on peut analyser les limites de H0 (z) :
z → 0 , H0(z)→ 1





lorsque la vitesse relative fluctuante est le mécanisme dominant des collisions la fonction
tend vers la valeur limite de 1. Quand le glissement moyen domine l’eﬀet des collisions,
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Dans le contexte de ce dernier traitement nous proposons une forme alternative de
H0 (z) qui est en accord avec le modèle de Gourdel-Simonin (1998) avec la particularité
d’être une expression plus simplifiée :
H∗0 (z) = 1 + πz/4 (2.60)
le comportement de l’équation (2.58) et l’équation (2.60) est tracé dans la Figure 2.4.
Les courbes présentent une bonne concordance. A partir de Gourdel-Simonin (1998), la










    




Fig. 2.4 — Courbes de H0(z) à partir des équations (2.58) et (2.60).




















cette expression admet les limites suivantes
z → 0 , H1(z)→
4
3
z → ∞ , H1(z)→ 1 (2.62)
Une analyse pour z → 0 représente la présence d’un régime à low drift et révèle que
l’équation (2.55) tombe vers l’éq. (2.53). Ceci est dû à la méthode adoptée pour définir la
fonction de distribution des vitesses à l’équilibre pour les deux développements. Comme
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définition supplémentaire à l’éq. (2.61) , nous proposons deux formes additionnelle de










l’éq. (2.63) est tracée ainsi que l’éq. (2.61) dans la Figure 2.5 et elles sont en bon accord

















H1(z) Gourdel-Simonin    
H1*(z) Patino-Simonin 
H1**(z) Patino-Simonin
Fig. 2.5 — Courbes de H1(z) à partir des équations (2.61), (2.63) et (2.64).
Equation de l’énergie cinétique :
En considérant le développement de Lathouwers-Bellan (2000), les termes source col-
lisionels dans l’équation de l’énergie cinétique représentent des eﬀets de la redistribution






















En eﬀet, le terme avec (1− eωβ) représente la dissipation de l’énergie cinétique par col-
lisions inelastiques tandis que mωq2ω − mβq2β est un terme qui ramène mωq2ω vers mβq2β.
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La vrai température en termes cinétiques, étant la masse fois la variance de vitesse, le
terme de redistribution fait que les deux espèces de particules tendent à avoir la même
température, il s’agit donc d’un terme de retour à l’équilibre thermique.
Si on traite un système monodisperse, le terme source collisionel devient






1− e2ωω q2ω (2.66)
avec








Il se ramene donc au terme de dissipation par collision inélastique.
Les formulations proposés par Gourdel-Simonin (1998) des termes source collisionels






















On retrouve les mêmes contributions de dissipation due aux collisions inélastiques et de
retour à l’équilibre thermique, plus un terme supplémentaire qui représente la production
de l’énergie cinétique d’agitation par collision liée au glissement moyen. Cette dernière
contribution est très important, elle exprime le fait que les particules lourdes rattrapent
les petites particules, puis les tapent et les envoient dans toutes les directions. On a une
production d’agitation qui est liée au glissement moyen. En faisant une analyse d’ordre
de grandeur, l’hypothèse de Lathouwers et Bellan revient à supposer que (Uω −Uβ)2 soit
négligeable (voir éq. (2.65)). Le modèle donné par l’éq. (2.68) est plus général et l’éq.
(2.65) est contenue dans l’éq. (2.68)









1− e2ωω q2ω (2.69)
et








On peut apercevoir que les temps de collision τ cωω (éq. (2.67) et éq. (2.70)) sont exactement
les mêmes. Par contre les temps de collision τ cωβ (éq. (2.54) et éq. (2.56)) sont diﬀérents,
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mais dans le cas d’un petit glissement moyen l’équation (2.56) redonne l’équation (2.54) .
Le cas de Lathouwers et Bellan est un cas particulier du modèle de Gourdel et Simonin.
2.4.5 Les termes de flux collisionel
On va commencer pour décrire l’origine de développements qui nous amènent aux
formes du flux collisionel pour les fluides polydisperses. Tout d’abord on va rappeler les
travaux de Jenkins et Richman (1985) qui prennent en compte la théorie de Grad et
donner une fermeture plus convenable aux fluxes collisionels. On va rappeler aussi le
travail de Boëlle (1997) qui ajoute l’influence du fluide sur les particules et fait partie des
considérations dans le cadre des couplages entre la turbulence et les particules. Le cas
polydisperse fait appel aux modèles de Lathouwers et Bellan (2000) et Fede (2004) ; le
premier adopte une fonction de distribution de probabilité maxwellienne pour donner une
forme aux termes en question.
Modélisation en monodisperse
On va présenter le développement en évoquant les travaux de Jenkins et Richman
(1985), Boelle (1997), Boelle et al. (1995) et Fede (2004). En utilisant l’eq. (2.21) avec la
fonction de distribution des pairs (2.27), l’expansion (2.38) et l’aproximation (2.43), on
peut ecrire les flux collisionnels pour la quantité de mouvement dans le cadre de l’etude
de Enskog plus le developement de Grad, Jenkins et Richman montrent que










αωgω (1 + eω)Rω,ij (2.71)
où P colω est la pression d’origine collisionnelle qui s’écrit






























En rappelant que Rω,ij = u0ω,iu
0
ω,j ω
et Rω,ij = Rω,ij − 13Rω,kkδij.
Avec une hypothèse de viscosité pour Rω,ij = −2νcinω Dω,ij, cela entraîne








αωgω (1 + eω) νcinω (2.77)



















αωgω (1 + eω)Simm (2.79)
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Modélisation en polydisperse
Le terme de flux collisionel dans l’équation de quantité de mouvement : Une
forme linéaire des termes de flux collisionel de la quantité de mouvement est obtenu par
intégration analytique du flux collisionnel (2.21) avec la fonction de distribution de paires
(2.27) . La forme donnée par Lathouwers et Bellan (2000) qui supposent une distribution
f (1)ω maxwellienne (éq. 2.39) s’écrit








































Le travail de Fede (2004) qui utilise une forme de Grad pour f (1)ω dérive une forme plus
generale qui s’écrit
























Cette équation, contrairement à Lathouwers et Bellan (2000) permet de retrouver exac-
tement les expresions monodisperses de Jenkins et Richman (1985) si les particules ω et
β sont identiques.





Etant donné la lourdeur des équations, par soucis de simplification, on va supposer
dans une première étape que la contribution du gradient de vitesses moyennes relatives
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∇ (Uω −Uβ) est négligeable, ce qui conduit à une forme approchée de θω,ij sous la forme
























On suppose également dans l’expression de θω,ij que q2β ' q2ω , et une modèle de viscosité
pour Rω,ij et Rβ,ij (avec νcinβ = ν
cin
ω ), on obtient finalement la forme approchée



































Le terme de flux collisionel dans l’équation de l’énergie cinétique d’agitation :












où λcolωβ est donné par éq. (2.86).
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Par analogie avec le flux d’énergie en monodisperse, éq. (2.79) et la forme polydisperse du
flux de quantité de mouvement (2.88) on propose de généraliser la relation de Lathouwers


















gωβ (1 + eωβ)
1
2
[Sω,imm + Sβ,imm] (2.99)


























En supposant ègalement q2β ' q2ω dans l’expression de Kcolω et un modèle de diﬀusivité




















2.5 Modèle des contraintes cinétiques des particules
2.5.1 Modèlisation en monodisperse
Modèle aux équations de transport des contraintes cinétiques
Les grandeurs caractéristiques de l’agitation de la phase dispersée peuvent se calculer
à l’aide d’un modèle aux équations de transport sur les contraintes cinétiques (Simonin,
1991 [75]). En développant au troisième ordre la PDF des particules en polynôme de
Hermite, Grad (1949)[40] a obtenu dans le cadre de la théorie cinétique des gaz, des
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formes explicites des termes de collision dans les équations de transport des moments
jusqu’à l’ordre trois. En introduisant l’influence de la turbulence du fluide, on peut écrire
de façon générale les équations aux contraintes cinétiques de la phase dispersée sous la


















− nωmω u0ω,iu0ω,k ω + θω,ik
∂Uω,j
∂xk











Le premier terme de droite de (2.105) représente le transport des contraintes cinétiques
par les fluctuations de vitesses, c’est un terme de diﬀusion. Le deuxième et troisième
termes sont la production de contraintes cinétiques par le gradient de vitesse moyenne
des particules. Le dernier terme de l’éq. (2.105) représente l’interaction avec le mouvement
turbulent fluide et tend à la création ou à la destruction de variances de vitesses particu-
laires en fonction de la valeur du tenseur symétrique des corrélations entre les vitesses du











Afin d’établir une fermeture pour la corrélation triple de vitesses dans (2.105), une
approche de type gradient peut être utilisée. A partir de l’équation aux moments du
troisième ordre, décrite dans le cadre de l’approche de Grad (1949) pour les écoulements
dilués (αω < 1%), en négligeant le transport par convection et les eﬀets de gradients



































2.5 Modèle des contraintes cinétiques des particules
Les constantes sont, soit données directement par la théorie cinétique des gaz (Grad,
1949), soit tirées du modèle de turbulence aux équations de transport des contraintes de












Cs = 0, 25 Cµ = 0, 09 (2.109)
cette modèlisation a été etendue aux milieux denses par Andreux (2001).
Le quatrième terme de l’éq. (2.105) tient compte des collisions interparticulaires, ce terme
entraîne une destruction des corrélations extra-diagonales et une redistribution de l’énergie












































Modèle à viscosité et équation de transfert de l’énergie cinétique d’agitation
Simonin (1991) propose un modèle à viscosité et équation de transfert de l’énergie cine-

















































La viscosité est obtenuée à partir de l’équation (2.105) en supposant un équilibre local

















































(1 + eω) (3− eω) et φc =
2
5
(1 + eω) (3eω − 1) (2.116)
La forme obtenue pour la viscosité cinétique montre la compétition entre trois méca-
nismes : (a) le transfert pour la turbulence du fluide caractérisé par τ tgω ; (b) le frottement
avec le fluide, caractérisé par τFgω ; (c) les collisions entre les particules caractérisés par
τ cω.






































2 (2eω − 1) (2.119)
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Coeﬃcient de self dispersion
Parallèlement on peut trouver le coeﬃcient de self dispersion au sein d’un mélange
homogène de particule calculé a partir de la variance du déplacement. Ce coeﬃcient prend
la forme (Lavieville, 1997)















On peut remarquer que les coeﬃcients νcinω , K
cin
ω et Dω prennent des formes très proches





2.5.2 Modélisation en polydisperse
Dans le cadre de l’approche de Grad étendue aux milieux granulaires denses (Jenkins
et Richman, 1985), P. Fede montre que le terme de collision de l’équation des contraintes




























































































































































π q2ω + q
2
β (2.123)
on retrouve la forme monodisperse si les particules ω et β sont identiques.
Modèle à viscosité et équation de transfert de l’énergie cinétique d’agitation

































où le terme de source collisionnel 1
2
χωβ,ii s’obtient directement à partir de l’éq. (2.121). On
peut noter que ce terme redonne la forme obtenue par Gourdel (1999) pour les ecouléments
avec faible glissement entre les espéces. De la même façon que pour le cas monodisperse on
pourrait essayer de trouver la forme de la viscosité à partir de l’équation de contraintes
cinétiques (2.26) dans une écoulement à cisaillement uniforme. Cependant l’expression
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obtenue couple les contraintes cinétiques de diﬀérent espèces de particules et ne permet
pas d’extraire une forme algèbrique de la viscosité. Dans une première étape on a préferé
procéder par analogie à partir de la forme du coeﬃcient de self diﬀusion.
Coeﬃcient de self diﬀusion
D’après Gourdel (1999), le coeﬃcient de self diﬀusion en milieu polydisperse s’écrit






























qui représente les eﬀets des collisions avec toutes les espèces des particules sur le libre
parcour moyen des particules ω.



























































2 (2ec − 1) (2.130)
53
Chapitre 2. Caractérisation statistique de la phase polydispersée
2.6 Modèle de correlations fluide-particules
La modélisation des correlations fluide-particule est identique à la forme monodisperse.
Les corrélations fluide-particule impliquées dans 2.106 sont modélisées à l’aide du concept




































L’équation sur la covariance des vitesses fluide-particules est écrite sous une forme appro-

























où σq = 1, 0. Le premier terme du membre de droite de l’équation (2.134) représente le
transport de la covariance par les fluctuations de vitesse. Le second terme tient compte de
la destruction sous l’action de la viscosité du fluide et des eﬀets de croisements de trajec-
toire, il est modélisé à l’aide du temps caractéristique d’interaction turbulence-particule,
εgω = qgω/τ tgω (2.135)











Les deux derniers termes de (2.134) représentent la production par les gradients de vitesses
moyennes.
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2.7 Modèles de fermeture pour les termes d’interac-
tion fluide-particule
La force exercée sur une particule isolée peut être dûe à la gravité, la force d’Archiméde
et la force de traînée,
Fω
mω














Cdω (Reω) |uω − ug| (2.139)
Le coeﬃcient de traînée Cdω est pris à partir de deux corrélations empiriques indépen-
dantes employées pour les écoulements particulaires en régime dilué (Wen et Yu, 1966[85])




α−1.7g 1 + 0.15Re
0.687
ω Re < 1000
0.44α−1.7g Re ≥ 1000
(2.140)
où le nombre de Reynolds de la particule est
Reω =
αg |uω − ug| dω
νg
(2.141)
De même, la relation d’Ergun est écrite







Lathouwers et Bellan utilisent la fonctionW = arctan (150 (αg − 0.8)) /π+1/2 pour assu-
rer une transition rapide et continue entre les deux régimes lorsque la fraction volumique
du gaz, αg est inférieure à 0.8
Cdω (Reω) =WC
wy
d (Reω) + (1−W )C
Eg
d (Reω) (2.143)
Le comportement du coeﬃcient de traînée à partir des expressions de Ergun, Wen-Yu
et Lathouwers-Bellan sont évaluées à diﬀérentes nombres de Reynolds (Figure 2.6).
Gobin et al. (2001, [34]) la transition se fait lorsque la fraction volumique du gaz αg
est inférieur à 0.7 avec le critère suivant :
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Cdω (Reω) =
Cwydω (Reω) αg ≥ 0.7
min Cwydω (Reω) , C
Eg
dω (Reω) αg < 0.7
(2.144)
Ce critère paraît plus en accord avec les résultats de simulation numérique disponibles.
C’est l’expression que sera utilisée par la suite
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Lathouwers-Bellan
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Fig. 2.6 — Coeﬃcient de traînée pour (a) Reω = 10, (b) Reω = 50, (c) Reω = 100, (d)
Reω = 500










où Vrω = huω − ugi est la vitesse relative moyenne
Vrω = Uω −Ug −Vdω (2.146)
56
2.7 Modèles de fermeture pour les termes d’interaction fluide-particule
Vdω est la vitesse moyenne du fluide conditionnée par la présence d’une particule ou vitesse
moyenne du fluide "vu" par les particules de classe ω. Cette vitesse prend en compte la





la vitesse moyenne du fluide Vdω considère aussi la dispersion turbulente induit par le
transport des particules dû aux tourbillons de la phase continue et elle est généralement
négligée lorsque le système devienne dense. D’auprès Simonin et al. (1991)[74], la dépen-









Cdω (hReωi) h|uω − ug|i (2.148)
avec le nombre de Reynolds moyen
hReωi = αω h|uω − ug|i dωνg (2.149)
et
h|uω − ug|i = Vrω,iVrω,i + v0rω,iv0rω,i ω (2.150)








La covariance fluide-particule est définie par
qgω = u0g · u0ω ω (2.152)
généralement négligeable en systèmes denses.
L’influence du terme d’interaction fluide-particule dans l’équation de l’énergie ciné-











Chapitre 2. Caractérisation statistique de la phase polydispersée
2.8 Classification des régimes dans les écoulements
gaz-solide
Dans la formulation des équations de transport, plusieurs échelles de temps caracté-
ristiques sont définies. Ces échelles de temps sont fondamentales pour la classification et
la compréhension des mécanismes dominants dans les suspensions.
Une classification pour les suspensions gaz-solide basée sur certaines échelles de temps
caractéristiques précédentes, mais également sur la distance relative entre les particules et
l’échelle de temps de Kolmogorov τK est presentée, (Figure 2.7). Quand la suspension est
très diluée, disons αω < 10−6, les particules n’ont aucun eﬀet sur le mouvement turbulent
de la phase continue, et leur mouvement peut être décrit par le mouvement turbulent de






























Fig. 2.7 — Classification des régimes dans les écoulements gaz-solide (Elgobashi et Abou-
Arab, 1991).
Quand la fraction de volume de particules est plus grande jusqu’à αω = 10−3 on peut
observer des eﬀets de la présence des particules sur le mouvement turbulent de la phase
continue. C’est le couplage inverse ou two-way coupling. Dans cette région, la turbulence
peut être modifiée de deux manières : elle peut être augmentée ou elle peut être atténuée.
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2.8 Classification des régimes dans les écoulements gaz-solide
Pour une fraction volumétrique donnée, la turbulence peut être augmentée quand le temps
de relaxation de particules augmente (ce qui signifie que le diamètre de particules est plus
grand). On accepte généralement que quand le nombre de Reynolds de particules dépasse
une certaine valeur critique, une destruction de tourbillons se produit et augmente (ou
produit) l’énergie cinétique turbulente. Au contraire, quand le temps de relaxation de
particules est plus faible, il n’y a aucune perte de tourbillons et l’énergie est dissipée due
au travail que les tourbillons eﬀectuent pour accélérer les particules.
On est persuadé que les deux mécanismes, pertes de tourbillons et travail eﬀectué par
les tourbillons, sont les mécanismes dominants pour la modulation de turbulence dans
les écoulements gaz-solide. En général, pour les écoulements gaz-solide, cinq mécanismes
peuvent être responsables de la modulation de turbulence. Ces mécanismes sont
1. Dissipation d’énergie cinétique turbulente par les particules.
2. Augmentation de la viscosité turbulente due à la présence des particules.
3. Perte des tourbillons après le pasage des particules.
4. Le fluide se déplaçant avec les particules comme une masse de fluide ajoutée aux
particules.
5. Augmentation du gradient de vitesse entre deux particules.
Ces mécanismes peuvent ne pas être indépendants et, d’ailleurs, les mécanismes (2)
et (5) pourraient être d’importance mineure dans des écoulements très dilués. Quand la
fraction de volume de particules dépasse une certaine valeur, disons αω > 10−3, la distance
relative entre les particules est suﬃsamment petite pour que les particules se heurtent.
Ceci s’appelle couplage de quatrième ordre ou four-way coupling. Dans la plupart des
applications de fluidisation, on s’attend à que cet accouplement se produise, au moins
dans les régions de lits denses.
Une classification systématique des écoulements gaz-solide, qui n’inclut pas l’aspect de
modulation de la turbulence, peut être faite à partir des échelles de temps caractéristiques.
Quand le mouvement des particules est aﬀecté par la turbulence de la phase gazeuse d’une
manière aléatoire. Ces deux comportements asymptotiques s’appellent le cas limite scalaire
et la caisse brute de particules.
Quand τFgω ¿ τ tgω, le mouvement des particules est régi par la turbulence de la phase
gazeuse, tandis que quand τFgω À τ tgω, le mouvement des particules est légèrement aﬀecté
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par la turbulence de phase gazeuse, d’une manière aléatoire. Ces deux comportements
asymptotiques s’appellent le cas limite scalaire et le cas de particules larges, respec-
tivement. Quand τ cω ¿ τFgω, le mouvement des particules est régi par les mécanismes
de collision de particules, tandis que quand τ cω À τFgω le mouvement des particules est
régi par la turbulence de phase gazeuse, de sorte que le gaz interstitiel influence le par-
cours libre moyen. Ces deux comportements asymptotiques sont nommés suspensions
denses et diluées. Quand la vitesse relative moyenne est nulle, on trouve que τ tgω ≈ τ tg
(non-arrangement de particules), tandis que en cas de vitesse relative moyenne non nulle
τ tgω < τ
t
g (arrangement de particules).
Une troisième alternative pour la classification des écoulements gaz-solide est donnée
par Koch (1990). Cette classification est limitée aux suspensions diluées avec des particules






Si St À α−3/2ω , les particules ont une masse très grande et par conséquence le mécanisme
collisionel est dominant. Si α−3/4ω ¿ St ¿ α−3/2ω , les particules ont une masse modérée,
le mécanisme d’interaction de fluide-particule est dominant et il est semblable à celui
qu’on observe dans les lits fixes, de sorte que la vitesse de particules ne change pas de
manière significative pendant une interaction fluide-dynamique. Si 1 ¿ St ¿ α−3/4ω , les
particules ont une masse faible, les interactions fluide-particule sont dominantes mais
elles ne sont plus semblables au cas d’un lit fixe. En conclusion, il convient de noter que
d’autres échelles peuvent être d’importance, par exemple la longueur intégrale eulérienne
, Ltg = Cµk
3/2
g /g. Cette dépendance est illustrée par Gore et Crowe (1989 [36]), qui
classifient l’accouplement bi-directionnel en fonction du rapport du diamètre des particules
et de longueur intégrale eulérienne. Au-dessous d’une certaine valeur de dp/Ltg, 0, 1 selon
Gore et Crowe, la turbulence est atténuée, tandis qu’au-dessus de cette valeur la turbulence
est augmentée.
2.9 Détermination de temps caracteristiques
Dans les validations d’écoulements polydisperses des chapitres suivants, on fait appel à
des expressions pour la determination de temps caracteristiques. Le temps caractéristique
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2.10 Conclusion





L’allongement du tube doit assurer un écoulement établi de la phase gazeuse à l’éjection.
De plus, la longueur du tube doit être suﬃsante pour que le temps de transit des particules
soit supérieur à leur temps de relaxation τFgω. Le temps de transit des particules est le





La masse volumique des particules étant très supérieure à celle du fluide et en faisant
l’approximation d’un écoulement de Stokes autour de la particule (Re << 1), le temps de







où dω est le diamètre de la particule, et µg est la viscosité du gaz. Le temps de relaxation
des particules est toujours inférieur au temps de transit dans le tube ; la vitesse des
particules doit donc pouvoir s’adapter aux changements de vitesse moyenne du fluide
dans le tube. Le temps de relaxation des particules augmente avec le diamètre de la
classe considérée. Ainsi, des "petites" particules suivent l’écoulement gazeux alors que les
plus "grosses" continuent tout droit sans être influencées par la présence du fluide et des
recirculations.






Dans cette partie on a montré que les écoulements turbulents gaz-solide peuvent être
modélisés à partir de la théorie des milieux granulaires pour écrire les équations de trans-
port qui doivent être fermées. Les dérivations des modèles de fermeture sont seulement
possibles avec la simplification des quelques suppositions. On constate que, pour la phase
discrète (tenseur de second ordre des moments de la vitesse), les hypothèses liées aux
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particules étant une population des sphères rigides, lisses, avec un faible niveau de l’ani-
sotropie et un faible variation de l’état d’équilibre Maxwellien. Le modèle est basé sur des
collisions binaires entre les particules dans leur mouvement de translation. En revanche,
certains systèmes polydisperses denses comme par exemple les lit fluidisés sont constitués
par des particules rigides, non-sphériques, tournantes, où le niveau d’anisotropie peut être
élevé.
Les collisions interparticulaires sont considérées en utilisant une prolongation de la
théorie de Grad’s proposée par Jenkins et Richmann pour les écoulements particulaires
non-élastiques et denses, des développements spéciaux sont faits pour expliquer l’influence
de la corrélation entre les vitesses des particules voisines induites par l’interaction avec la
turbulence du fluide à grande échelle.
Dans les chapitres suivants on va mettre en oeuvre les modèles proposés afin de prédire
les caractéristiques des systèmes polydisperses, en premier lieu pour faire une étude sur
des écoulements dilués et en suite pour prédire la ségrégation dans des systèmes denses





Pour valider les modèles liés aux eﬀets collisionels, on utilise les résultats de simulations
numériques Lagrangiennes qui prennent en compte les mécanismes d’interaction particule-
particule en écoulements granulaires. Pour l’instant on néglige les eﬀets produits par
les mécanismes hydrodynamique des particules sur le fluide en vue qu’on est intéresé
à la validation des termes de transport de quantité de mouvement dû aux chocs. On
commencera par rappeler le travail de Gourdel (1999)[37] où il a validé les termes source
collisionels a partir d’une expérience numérique de chute libre de particules dans un milieu
homogène isotrope avec l’influence de la turbulence du fluide et de la pesanteur. En suite
on va montrer les résultats de la théorie cinétique dans le cas granulaire sec, a partir
d’un expérience numérique de cisaillement simple en homogène e isotrope pour valider
les termes de viscosité. Cette dernier validation de l’approche proposée est eﬀectuée en
employant des résultats numériques tirés de la littérature de simulation des particules
discrètes agissant avec une turbulence du fluide homogène et stationnaire (Galvin et al.,
2005[31]).
3.1 Particules en chute libre
La validation des termes collisionels dans les équations de vitesse moyenne et d’agi-
tation des particules (2.55) et (2.68) du modèle proposée a été eﬀectuée par Gourdel
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(1999)[37] en employant des résultats numériques de simulation de particules discrètes
qui agissent avec un écoulement turbulent isotrope, homogène et stationnaire. À cette fin,
un code numérique (Deustch et Simonin, 1991[24] ; Lavieville et al., 1995[60]) qui per-
met de suivre les particules qui se heurtent dans un champ turbulent, non stationnaire
et tridimensionnel calculé par simulation de grandes échelles, a été modifié pour repro-
duire le comportement d’un mélange des particules avec la même taille mais diﬀérentes
masse volumique. Les résultats statistiques (fonction de distribution de vitesse de parti-
cules, vitesses moyennes et turbulentes, temps de collision inter-particule) sont obtenues
et comparés avec les modèles de fermeture proposées.
L’étude a considéré un mélange binaire des particules influencées aussi par la pesan-
teur. Les simulations ont été eﬀectuées pour diﬀérentes conditions à fin de présenter les
propriétés statistiques de particules en termes de fraction volumique de particules lourdes
avec une fraction volumique donnée pour les particules légères (αω = 1, 3× 10−2).
Pour la particule ω, l’équation (2.23) deviens






(ω 6= β) (3.1)
le terme de collision est donné par l’éq. (2.55)







[Uω,i − Uβ,i]H1 (z) (3.2)


























































H1 et Ho sont donnés dans le chapitre 2.
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3.1 Particules en chute libre
Résultats
La Figure 3.1 montre l’evolution des vitesses moyennes des deux espèces particules.
Elles sont limitées par les vitesses de chute libre Uω,∞ et Uβ,∞. En raison des collisions, la
transfert de quantité de mouvement a lieu entre particules les plus légères et les lourdes,
et la vitesse établie pour les plus légères est encore plus grand que leur vitesse de chute
libre. En revanche, la vitesse etabliée les plus lourds es encore plus bas : Uβ,∞ < Uβ <
Um < Uω < Uω,∞. Pour une petite fraction volumique des particules β, les particules
lourdes sont traînées par les légères.
Fig. 3.1 — Vitesses verticales moyennes de particules en fonction de la fraction volumique
de la particule β. Les symboles correspondent aux résultats de simulation Lagrangienne :
(o) vitesse de particule ω, (4) vitesse de mélange, (¤) vitesse de particule β. Comparaison
avec les predictions du modèle eulerien (ligne continue).
Dans la zone où αβ ≤ 1, il a vérifié (Fig. 3.2) que τ cωω < τ cωβ et τ cβω < τ cββ ; et quand αβ
augmente il y a une inversion de ces inégalités. Une approche, en utilisant la supposition
de chaos pour la fonction de distribution de paire dans le terme du modèle collisionel,
néglige la corrélation entre les vitesses voisines de particules induites par l’interaction
avec la turbulence du fluide.
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Fig. 3.2 — Temps de collision des particules ω (gauche) et des particules β (droit) en
fonction de la fraction volumique de particules β. Résultats de simulation Lagrangienne
comparés avec les predictions du modèle eulerien (ligne continue).
On voit une bonne concordance entre les prévisions les modèles de distribution à
l’équilibre maxwelliannes et les résultats de simulation, c’est bien de considérer que z
est entre 0, 5 et 3, 7 (Fig.3.3). Dans la même figure, il est remarqué une augmentation
de l’agitation avec la fraction volumique des particules β, d’après le glissement moyenne
entre les espèces.
La Fig. (3.4) montre une forte agitation dans la zone diluée pour les résultats de si-
mulation ; il a été aperçu que q2β > q
2
ω, ce qui est un comportement contraire à la théorie
cinétique de milieux granulaires secs et au équilibre particule-turbulence dans les écou-
lements homogènes (mβ > mω). Ceci peut être expliqué par une production d’agitation
eﬃcient due au glissement moyen qui n’est pas pris en compte dans le modèle de bas
glissement. En fait, dans cette gamme diluée, les particules ω ont seulement quelques col-
lisions avec les particules β de sorte que l’agitation des particules ω soit due à l’interaction
avec la turbulence du fluide, tandis que les particules β sont soumises à beaucoup plus de
collisions de sorte que leur agitation soit due à un équilibre entre le terme de l’interaction
avec la turbulence du fluide et le terme due aux collisions avec des particules ω, qui est
un terme positive. Dans la gamme dense, les eﬀets de collision deviennent prédominants
de sorte qu’il y ait une homogénéisation de la température granulaire des deux espèces.
La Fig. (3.5) montre les résultats de simulation pour la covariance de vitesses de gaz-
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3.2 Ecoulement granulaire sec cisaillé
Fig. 3.3 — Variation de la fonction z avec la fraction volumique de la particule β. Les
symboles correspondent aux résultats de simulation. Comparaison avec les predictions du
modèle eulerien (lignes continues)
particule, il montre une bonne concordance des modèles de distribution maxwelliennes
à l’équilibre avec les résultats de simulation, il est également démontré que, dans les
configurations d’écoulement étudiées, le mouvement de fluctuation de particules n’est pas
quantitativement changé par la turbulence du fluide.
La comparaison entre les résultats de simulation et les prédictions des modèles montrent,
en particulier, qu’il est possible de prendre en compte les eﬀets collisionels très importants,
mesurés dans des écoulements dilués tels que : le transfert de quantité de mouvement entre
les deux espèces de particules et la production de l’agitation due au glissement moyenne
entre les espèces.
3.2 Ecoulement granulaire sec cisaillé
Dans ce cas nous sommes intéressés au comportement stationnaire où l’énergie fluc-
tuante des particules peut atteindre l’équilibre lorsque la production par le cisaillement
est equilibrée par la dissipation par collisions inélastiques. Un écoulement simple de ci-
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Fig. 3.4 — Energie cinetique d’agitation particulaire en fonction de la fraction volumique
β. Résultats de simulation : (♦) melange, (¤) particule β, (+) particule ω. Comparaison
avec les predictions du modèle eulerien (lignes continues).
saillement est caractérisé par un profil linéaire du champ de vitesse (le gradient de vitesse
de cisaillement est constant). Dans cette situation les forces externes sont négligées et les
deux espèces de particules dans le mélange se déplacent avec la même vitesse moyenne.
Ceci signifie que les énergies cinétiques fluctuantes de la phase disperse, la fraction volu-
mique du solide, et le gradient des vitesses sont tous uniformes dans la zone d’écoulement.









avec les modèles de source et viscosité collisionels donnés par (2.55) et (2.68). La viscosité








La pression collisional, les viscosités de volume et de cisaillement sont pris des équations
(2.85), (2.94) et (2.95).
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Fig. 3.5 — Energie cinétique turbulente du gaz et covariance de vitesses gaz-particule en
fonction de la fraction volumique de la particule β. Les symboles correspondent aux résul-
tats de simulation. Comparaison avec les predictions du modèle eulerien (lignes continues).
Maintenant le domaine d’étude est un cube périodique ayant un coté L grand devant
le diamètre d’une particule d. La taille de la boite simulée est forcement un paramètre
du probleme. Ainsi les résultats de la simulation seront-ils a priori fonction de L/d. La
taille de la boite doit être grande devant le libre parcours moyen d’une particule. Cette
contrainte est facilement réalisable dans les cas dense, elle l’est moins dans les cas dilués.
La périodicité du domaine permet de s’aﬀranchir le problème, souvent des parois.
Quand une particule sort par une paroi du cube, une autre particule qui a exactement les
mêmes caractéristiques que la particule sortie, est réinjectée par la paroi opposée.
Le système étudié est dissipative á cause des collisions inélastiques. Pour pouvoir
l’étudier dans de bonnes conditions, nous voulons établir un équilibre entre une production
externe d’énergie et une dissipation interne propre aux particules. La production d’énergie
vient d’un cisaillement homogène.
Le gradient de vitesse dans le milieu granulaire est generé par deux parois particulieres
du cube. Ces deux parois ont la proprieté de modifier la vitesse et la position de la particule
réintroduite par périodicité. La vitesse de la particule réinjectée est augmentée de L× S
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où L est la taille de la boite et S est le cisaillement. Les particules réintroduites sont
également déplacées parallèlement aux plans du cisaillement d’une longueur L × S × t.
Les particules réinjectées vont transférer l’information de cisaillement à toute la boite
par leurs déplacements et par leurs collisions avec les autres particules (voir Fig.3.6 )
Fig. 3.6 — Simulation périodique en cisaillement simple d’une
système bisolide.
3.2.1 Résultats
Les énergies granulaires calculées et les contraintes pour diﬀérents rapports de dia-
mètre ont été comparés aux résultats théoriques de Jenkins et de Mancini (1987)[50], les
simulations de dynamique des particules (MD) attribuées à Galvin et al. (2005)[31]. Pour
analyser l’eﬀet de l’élasticité et le taux de concentration sur les énergies granulaires, les
équations sur l’agitation granulaire de deux espèces ont été résolus simultanément pour
deux rapports diﬀérents αω/αβ = 0, 5 et 1 de fraction de volumiques, avec un intervalle
de coeﬃcients de restitution s’étendant de 0.99 à 0.8, et rapports de diamètre de parti-
cules s’étendant de 1 à 4. Le diamètre de la particule ω est gardé comme constante et le
diamètre de la particule β varie.
La figure 3.7 montre le taux de variation de l’énergie cinétique d’agitation en fonc-
tion du rapport de la taille de particule à diﬀérents coeﬃcients de restitution pour
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αω/αβ = 1, 0. Notre modèle prévoit bien la non-équipartition de l’énergie des deux par-
ticules agissantes l’un sur l’autre pour des collisions non élastiques. Il est observé que
l’énergie granulaire d’agitation des grandes particules augmente relativement à celle des
petites particules avec l’augmentation du ratio entre les diamètres (Clelland et Hrenya,
2002[16] ; Alam et Luding, 2002[1]).
Fig. 3.7 — Rapport d’énergie cinétique d’agitation αs = 0, 3 , αω/αβ = 1, 0, ρω/ρβ = 1, 0 ;
e=0,95 (gauche) ; e=0,8 (droite).
Dans la gamme des paramètres étudiés, il est observé (Iddir et Arastoopour, 2005[48])
une équipartition dans deux cas ; le premier, quand le coeﬃcient de restitution est plus
grand à 0, 99 et, en second lieu, quand les deux particules ont les mêmes propriétés méca-
niques (ρω = ρβ et dω = dβ). Ils ont noté que le coeﬃcient de restitution est le paramètre
responsable de la non-équipartition ; son eﬀet sur la déviation de la température granulaire
de deux particules l’un sur l’autre est augmenté par la disparité de taille. Par exemple,
pour e = 0, 99, le rapport mωq2ω/mβq
2
β augmente très lentement avec le rapport de taille ;
cependant, pour e = 0, 8, il est observé une augmentation forte pour des rapports plus éle-
vés de diamètre de particules. La figure 3.8 montre aussi le taux de variation de l’énergie
cinétique d’agitation pour αω/αβ = 4, 0 et une fraction volumique du solide de αs = 0, 3.
Nos résultats ont également montré la condition sur laquelle la supposition de l’équipar-
tition d’énergie pourrait être raisonnable, pour un rapport de diamètres infériures à 2 et
un coeﬃcient de restitution de 0, 95. Il est également prouvé que les plus petites parti-
cules absorbent plus d’énergie lors d’une interaction avec les plus grandes particules en
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Fig. 3.8 — Rapport d’énergie cinétique fluctuante avec αs = 0, 3, αω/αβ = 4, 0, ρω/ρβ =
1, 0. ; e=0,8 (gauche) ; e=0,95 (droite).
collisions non élastiques. Ce comportement est plus prononcé quand le rapport de taille
augmente et le coeﬃcient de restitution diminue. Ici on prouve que le rapport de l’énergie
d’agitation est faiblement dépendant du taux de concentration de deux phases particu-
laires. Par exemple, avec e = 0.8 et un rapport de diamètre de 2, l’énergie granulaire
change très sensiblement avec la composition (αω/αβ). Cette observation est également
conformée à l’expérience de Feitosa et Menon (2002)[30].
Le modèle a été également appliqué à un mélange de deux particules diﬀérentes en
taille (rapport de taille changeant de 1 à 4) mais égales en masse. Ce résultat est en bon
accord qualitatif avec les résultats expérimentaux de Feitosa et Menon (2002) qui ont
prouvé que la non-équipartition d’énergie est conservée quand le rapport de masse est
significativement plus grand que 1 ; ce comportement est identique dans notre modèle.
Le Fig. 3.9 montre la comparaison entre le rapport de l’énergétique cinétique fluctuant
en fonction du rapport de diamètre et la simulation dynamique moléculaire (Galvin et
al., 2005) à αs = 0, 3, αω/αβ = 0, 5, et deux coeﬃcients de restitution à,0.95 et 0, 8. Les
résultats donnés par notre modèle ont un concordance très bien pour le rapport initial de
diamètres mais il reste quand même une déviation importante lorsque ce rapport devien
grand. On y note une déviation plus prononcée pour de bas coeﬃcients de restitution et
rapports élevés de diamètre. À un rapport de diamètre inférieure à 2, les théories montrent
la bonne concordance, mais au delà de ce rapport, une forte déviation a été observée.
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Fig. 3.9 — Rapport d’énergie cinétique fluctuante : αs = 0, 3, αω/αβ = 0, 5, ρω/ρβ = 1, 0 ;
e=0,95 (gauche) ; e=0,8 (droite).
La déviation des résultats entre la théorie de Jenkins et Mancini et les simulations de
MD est une consequence de l’hypothèse que la deviation de la temperature d’agitation de
chaque particule par rapport à la moyenne est très petite. Dans le contexte de la théorie
cinétique, des modèles qui prennent en compte la non-équipartition dans la limite de la
distribution maxwellienne de vitesse ont été développés par Jenkins et Mancini (1987) et
Huilin et al. (2000[47], 2001[46]). Une comparaison avec le modèle de Huilin et al. (2000,
2001) ne pourrait pas être faite parce que, dans leur modèle, l’information sur la façon
dont l’énergie cinétique est distribuée entre les deux espèces de particules ne peut pas être
calculée.





nβ) diminue avec l’augmentation du rapport de diamètre pour αs = 0, 3, αω/αβ = 0, 5,
et e = 0, 95. Ce comportement a été prévu à composition constante : l’augmentation du
rapport de diamètre est équivalente à augmenter le nombre de plus petites particules dans
le système, de ce fait abaissant leurs fluctuations. Ceci est expliqué par l’augmentation de
la fréquence des collisions avec l’augmentation du nombre de particules du système, en
atténuant les fluctuations de la phase particulaire dans l’ensemble. La comparaison entre
la théorie actuelle et la simulation montre un bon accord quantitatif.
La Fig. 3.11 montre la variation des contraintes adimensionnelles normale et de cisaille-
ment en fonction du rapport de diamètre, pour un mélange des particules avec la masse
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Fig. 3.10 — Variation de l’énergie granulaire du melange avec e = 0, 95;αs = 0, 3 ;
αω/αβ = 0, 5; ρω/ρβ = 1, 0.
volumique et de la fraction volumique égales. Les résultats montrent que les contraintes
normal et de cisaillement diminuent avec une augmentation du rapport de la taille des
particules dans un mélange de deux espèces, c’est à dire, le modèle prévoit les contraintes
maximales normal et de cisaillement d’un ensemble monodisperse de grandes particules.
Ce comportement a été confirmé par l’expérience du Savage et Sayed (1984)[72] qui a
indiqué que les contraintes dans un mélange binaire (la mêmes densité, diﬀérentes tailles)
sont á peu près cinq fois inférieures par rapport à ceux d’un mélange monodisperse.
Une analyse de la Figure 3.11 indique que les prévisions de la théorie capture la nature
qualitative des résultats de simulation. À savoir, à mesure que le rapport de diamètre
augmente, la contrainte normale et de cisaillement de la simulation ainsi que de la théorie
diminuent. Les prévisions des contraintes de la théorie et les résultats de simulations MD
sont en bon accord. Le même comportement est aperçu dans les figures (3.12) et (3.13).
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Fig. 3.11 — Variation de la contrainte normale et de cisaillement avec e = 0, 95;αs = 0, 3 ;
αω/αβ = 1, 0; ρω/ρβ = 1, 0.
3.3 Conclusion
Les modélisations des termes flux et source collisionnels d’un mélange bidisperse pro-
posées dans le cadre de la thèse ont été validées par comparaison avec des résultats de
simulation numérique Lagrangienne.
Le premier cas étudié antérieurement par Gourdel, consiste dans la chute libre d’un
melange de particules dans une turbulence homogéne isotrope. Le deuxieme cas consiste
dans un écoulement granulaire sec soumis à un cisaillement uniforme.
Les prédictions du modèle sont en bon accord avec les resultats des simulations nu-
mériques Lagrangiennes. Des études complémentaires qui prennent en compte l’influence
du fluide porteur sont cependant nécessaires pour une validation exhaustive du modèle.
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Fig. 3.12 — Variation de la contrainte normale et de cisaillement avec e = 0, 95;αs = 0, 3 ;
αω/αβ = 0, 5; ρω/ρβ = 1, 0.
Fig. 3.13 — Variation de la contrainte normale et de cisaillement avec e = 0, 8;αs = 0, 3 ;

















2nd order model (xx)























































Fig. 3.15 — Variation de l’énergie granulaire du melange avec αω/αβ = 0, 5
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Fig. 3.17 — Variation de l’énergie granulaire du melange avec αω/αβ = 4, 0
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Chapitre 4
Simulation numérique d’un jet de
particules monodisperses en régime
dilué
4.1 Introduction
Ce chapitre présente l’étude numérique d’un banc d’essais appelé Hishida pour valider
les simulations d’écoulements à inclusions dispersées. Il s’agit, d’un jet axisymétrique
chargé en particules solides polydisperses. Nous décrirons la configuration expérimentale
et les conditions générales de calcul. Les méthodes numériques ont été implantées dans
le code multiphasique Saturne_polyphasique@tlse développé par Electricité de France et
en collaboration avec l’Institut de Mecanique des Fluides de Toulouse. On a utilisé les
modèles tirés des études théoriques du chapitre 1 et 2 et les résultats numériques sont
comparés avec les résultats fournis par le code Melodif qui a été largement et correctement
validé (Simonin, 1991[75] ; Simonin, 1996[76] ; Vit., 1999[10]). On cherchera principalement
à évaluer l’interaction entre les diﬀérentes phases et l’influence de l’écoulement de la phase
continue sur les grandeurs moyennes qui caractérisent la dynamique de l’écoulement de
la phase polydisperse.
Le cas de validation Hishida correspond à une expérience classiquement utilisée pour
tester les modèles diphasiques. Il a fait partie des cas retenus et étudiés lors de 5th Work-
shop on Two-Phase Flow Prédictions (1990)[42] pour la modélisation des écoulements
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diphasiques.
4.2 Le code Saturne_polyphasique@tlse
Les simulations numériques ont été réalisées à l’aide d’un code multiphasique tridi-
mensionnel, Saturne_polyphasique@tlse, développé depuis plusieurs années par EDF en
collaboration avec l’IMFT. Ce code traite les écoulements polyphasiques via une approche
eulérienne à Deux-Fluides et utilise des maillages non-structurés avec co-localisation des
variables au centre des mailles. Pour les géométries 2D il faut construire un maillage
pseudo-2D, c’est-à-dire maillage 3D d’une maille d’épaisseur de petite dimension. Ce code
peut simuler des écoulements avec plusieurs composants en résolvant un ensemble de trois
équations d’bilan pour chaque phase (chapitres 1 et 2). Ces phases peuvent représenter
des types divers d’écoulement multiphasiques :
— Composants physiques distincts (par exemple gaz, liquide et particules solides).
— Phases thermodynamiques du même composant (par exemple de l’eau liquide et sa
vapeur).
— Composants physiques distincts, dont certains sont separés en groupes diﬀérents
(par exemple de l’eau et plusieurs groupes de bulles de diﬀérentes diamètres).
— Diﬀérentes formes des mêmes composants physiques (par exemple une phase conti-
nue de liquide, une phase de liquide dispersée, une phase continue de vapeur, une
phase dispersée de vapeur).
Le code est basé sur une technique en volumes finis. En concernant une application
particulière de la génération d’énergie (EDF), on attend que le solveur améliore les pré-
dictions numériques des écoulements vapeur-eau qui se produisent dans plusieurs unités
aux usines nucléaires. Une application particulière du cas d’essai de Hercule est montrée
ici pour valider la robustesse du code.
4.2.1 La Discrétisation Spatiale
La discrétisation spatial s’appuie sur la formulation volumes finis en utilisant des
mailles non-structurées. L’information à la face qui est liée à une structure de données per-
met de gérer les cellules de forme quelconque (tétraèdre, hexaèdre, prisme, pyramide,...),
ainsi que des cellules non-conformes. Toutes les variables sont localisées au centre de la cel-
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lule et les flux sont échangés à l’interface. Une consistance et précision numérique pour les
flux de diﬀusion et d’advection dans les cellules non-orthogonales et irrégulières sont pris
en compte par une technique de reconstruction de gradients. Le traitement convectif des
variables, sauf la pression, se fait par le schéma upwind ou une combinaison upwind/centré,
contrôlé par un test qui agit comme un flux limitatif. Les gradients son calculés au second
ordre dans les cellules régulières et au premier ordre dans les cellules fortement irrégulières.
La méthode des volumes finis est préférée à la méthode de moindres carrés parce que elle
produit gradients plus atténués dans cellules irrégulières. Une interpolation harmonique
des fractions volumiques sur le centre des faces est préféré à l’interpolation upwind/centré
quand les fractions volumiques tendent vers zèro (αk << 1). Cette technique permet d’évi-
ter les problèmes liés aux phases résiduelles. Un traitement spécial des gradients dans le
bilan de la quantité de mouvement est nécessaire pour éviter les fausses oscillations de la
pression, des composantes de la vitesse et des fractions volumiques lors du couplage des
bilans de masse et de quantité de mouvement. Ce comportement, est dérivé à partir des
rangements co-localisés des variables dans les écoulements à faible vitesse. Une variante
de l’interpolation Rhie et Chow (1983)[70] est utilisée pour le calcul du gradient lors de
l’étape de correction.
4.3 Description du banc d’essai Hishida
Fig. 4.1 — Description du cas test Hishida (Hishida et Maeda, 1990)
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Il s’agit d’une injection (en zone centrale) axisymétrique d’air chargé en particules
dans un écoulement co-courant d’air de moindre vitesse, le jet étant vertical descendant.
L’écoulement est isotherme, incompressible et turbulent.
La configuration expérimentale consiste en deux cylindres concentriques, l’injecteur et
la conduite présentant des diamètres respectivement de 13mm et 60mm. La géométrie
de l’ensemble et les caractéristiques du domaine sont décrites sur la Figure (4.1). L’étude
porte sur une longueur de domaine de 300mm. Deux types de particules ont été utilisés :
des particules lourdes dans le cas 1 (billes de verre pleines) et des particules légères dans
le cas 2 (billes de verre creuses).
4.4 Maillage
Fig. 4.2 — Maillage pour l’étude numérique Hishida
Les calculs ont été réalisés sur un maillage pseudo-2D cylindro-polaire constitué de
1692 cellules (37× 48× 2 noeuds). Les dimensions de la géométrie sont : rayon= 0, 03m,
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hauteur= 0, 3m, secteur angulaire= 4, 5 degrés. La Figure 4.2 montre le maillage dans un
plan vertical.
4.5 Mesures
Des mesures ont été eﬀectués dans des plans horizontaux en aval de l’injecteur sur
les composantes verticale et radiale des vitesses des deux phases, sur les fluctuations
correspondantes ainsi que sur le flux massique des particules. Dans le cas 1, ces profils
de mesure sont situés sur des plans z = 0m, z = 0, 065m, z = 0, 130m, z = 0, 260m,
correspondant à des plans situés, respectivement, à l’entrée et à 5, 10 et 20 diamètres de
l’injecteur. Dans le cas 2, le profil de mesure à 5 diamètres de l’injecteur est manquant.
4.6 Description physique
4.6.1 Cas 1 : Particules lourdes
Les particules utilisées sont des sphéres de verre pleines qu’on va dénommer comme
particules lourdes. Leurs caractéristiques physiques sont résumées dans le tableau (4.1).
4.6.2 Cas 2 : Particules légères
Ce type de particules est composé de sphéres de verre creuses que l’on appellera
particules légères. Leurs caractéristiques physiques sont résumées dans le tableau (4.2).
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Domaine Diamètre 60mm
Mesures sur l’axe vertical 300mm
Injecteur de particules Diamètre 13 mm
Conditions d’entrée de l’air Masse volumique 1, 18kg/m3
Viscosité 1, 8× 10−5kg/m/s
Vitesse Voir tableau (4.3)
Fluctuations de la vitesse Voir tableau (4.3)
Conditions d’entrée des particules Diamètre 64µm
Masse volumique 2590 kg/m3
Temps de relaxation 0, 0328 s
Taux de présence Voir tableau (4.5)
Vitesse Voir tableau (4.4)
Fluctuations de la vitesse Voir tableau (4.4)
Tab. 4.1 — Conditions d’entrée de l’air et des particules pour le cas 1.
Domaine Diamètre 60mm
Mesures sur l’axe vertical 300mm
Injecteur de particules Diamètre 13 mm
Conditions d’entrée de l’air Masse volumique 1, 18kg/m3
Viscosité 1, 8× 10−5kg/m/s
Vitesse Voir tableau (4.6)
Fluctuations de la vitesse Voir tableau (4.6)
Conditions d’entrée des particules Diamètre 80.1µm
Masse volumique 280 kg/m3
Temps de relaxation 0, 0055 s
Taux de présence Voir tableau (4.8)
Vitesse Voir tableau (4.7)
Fluctuations de la vitesse Voir tableau (4.7)
Tab. 4.2 — Conditions d’entrée de l’air et des particules pour le cas 2.
Les profils ont été extrapolés jusqu’à la paroi à partir du dernier point de mesure
donné par les tables pour ce qui est de l’air ou à partir des profils de l’air en ce qui
concerne les particules. Les calculs ne prennent pas en compte en entrée la composante
radiale de la vitesse de chaque phase. Deux séries de profils supplémentaires pour les
énergies cinétiques des deux phases en entrée ont été constituées à partir des profils des
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ou u0k et v
0
k représentent respectivement la fluctuation de la vitesse radiale et la fluctuation
de la vitesse verticale de la phase k. Ces derniers profils servent en particulier à initialiser







avec Lm = 0, 03l où l représente une dimension caractéristique de l’écoulement. Dans le
cas présent il s’agit du diamètre de l’injecteur de particules. La covariance des mouvements
fluctuants en entrée dérive d’une approximation tirée de la formulation en équilibre local
q12 = 2q21 (4.3)
Les conditions aux limites sont de type Dirichlet à l’entrée de la conduite, pour les vitesses
et les grandeurs turbulentes et de type entrée/sortie libre à la sortie de la conduite. Des
conditions de frottement pour la vitesse de l’air et de flux nul pour celle des particules sont
appliquées aux parois. La vitesse de l’air, ainsi que celle des particules sont initialisées
dans le domaine à une vitesse axiale de 15, 623 m/s pour le cas1 et de 15, 580 m/s pour
le cas 2. Les conditions à l’entrée correspondantes à la vitesses vertical, la vitesse radial,
les vitesses fluctuantes, l’énergie cinétique et taux de présence initial des deux phases sont
résumés dans les tableaux 4.3 à 4.8.
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0 29,181 0,032 0,944 0,992 1,42963
1,0 28,714 0,045 1,150 1,059 1,78273
2,0 27,969 0,050 1,476 1,192 2,51015
3,0 26,623 0,149 1,669 1,409 3,37806
4,0 25,518 -0,011 1,739 1,421 3,53130
5,0 23,471 0,076 2,267 1,626 5,21352
6,0 19,470 0,639 2,725 2,266 8,84757
7,0 15,085 -0,459 1,484 0,803 1,74594
8,0 15,482 -0,461 0,263 0,312 0,13193
9,0 15,575 -0,259 0,192 0,239 0,07550
10,0 15,685 -0,357 0,164 0,247 0,07446
11,0 15,653 -0,373 0,174 0,257 0,08119
12,0 15,654 -0,354 0,168 0,282 0,09364
13,0 15,623 -0,355 0,152 0,331 0,12111
30,0 15,623 -0,355 0,152 0,331 0,12111






















0,2 23,314 -0,005 1,577 1,028 2,300
1,2 23,263 0,105 1,493 1,116 2,360
2,2 23,550 -0,006 1,543 1,063 2,320
3,2 23,429 -0,187 1,685 1,050 2,522
4,2 23,149 -0,137 1,776 1,026 2,630
5,2 22,846 -0,010 1,834 0,897 2,486
6,2 22,430 0,029 1,948 0,843 2,608
7,2 22,430 0,029 1,948 0,843 2,608















Tab. 4.5 — Taux de présence des particules à l’entrée pour le cas 1.
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0,4e-3 29,74 0,014 1,166 0,940 1,56338
1,4e-3 29,25 -0,011 1,341 1,004 1,90716
2,4e-3 28,19 -0,032 1,679 1,1186 2,81612
3,4e-3 26,87 -0,094 1,810 1,302 3,33325
4,4e-3 25,33 -0,090 1,920 1,420 3,85960
5,4e-3 23,02 0,004 2,679 1,716 6,53618
6,4e-3 19,61 0,644 2,932 2,389 10,00563
7,4e-3 14,73 -0,0336 1,025 0,560 0,83891
8,4e-3 15,45 -0,289 0,220 0,297 0,11241
9,4e-3 15,51 -0,355 0,180 0,275 0,09183
1,04e-2 15,54 -0,358 0,165 0,200 0,05361
1,14e-2 15,58 -0,349 0,170 0,206 0,05689
1,24e-2 15,58 -0,257 0,165 0,199 0,05321
1,44e-2 15,58 -0,257 0,169 0,190 0,05038
1,64e-2 15,58 -0,244 0,172 0,230 0,06769
1,84e-2 15,58 -0,196 0,169 0,237 0,07045
2,04e-2 15,58 -0,140 0,165 0,245 0,07364
2,24e-2 15,58 -0,116 0,172 0,244 0,07433
2,44e-2 15,58 -0,054 0,163 0,250 0,07578
2,64e-2 15,58 -0,009 0,164 0,247 0,07446
30,e-3 15,58 -0,009 0,164 0,247 0,07446






















0 e-03 28,07 -0,010 2,092 0,640 2,59783
1 e-03 27,87 -0,002 2,067 0,651 2,56005
2 e-03 27,60 -0,004 1,971 0,632 2,34184
3 e-03 26,95 -0,010 1,971 0,644 2,35716
4 e-03 25,77 0,022 2,156 0,649 2,74537
5 e-03 24,14 0,059 2,394 0,628 3,26000
6 e-03 21,20 0,128 3,018 0,633 4,95485
7 e-03 18,89 1,083 3,082 0,707 5,24921
8 e-03 18,89 1,083 3,082 0,707 5,24921
9 e-03 18,89 1,083 3,082 0,707 5,24921




0,6 e-03 2,532 e-04
1,6 e-03 2,192 e-04
2,6 e-03 1,825 e-04
3,6 e-03 1,509 e-04
4,6 e-03 1,309 e-04
5,6 e-03 1,159 e-04
6,6 e-03 1,074 e-04
7,6 e-03 0,1 e-09
8,6 e-03 0,1 e-09
Tab. 4.8 — Taux de présence des particules à l’entrée dans le cas 2.
4.6.3 Description numérique
Pour le transport de toutes les variables (composantes des vitesses, taux de présence
et grandeurs turbulentes des deux phases), la méthode de discrétisation des volumes finis
quick-upwind a été systématiquement utilisée. Les calculs ont été eﬀectués en pas de temps
uniforme avec un pas de temps initiale de 10−4s, un nombre de Courant maximum fixé à 1
pour chaque phase et un nombre de Fourier maximum fixé à 100 pour chaque phase. Pour
chacune des simulations, la condition limite en pression en sortie de domaine est du type
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∂τ = 0. Les grandeurs turbulentes (énergies cinétiques ou contraintes cinétiques,
dissipation turbulente et covariance des mouvements fluctuants) sont initialisées dans le
domaine à 10−4. Quant au taux de présence des particules, il est initialisé à 10−9.
Les calculs ne prennent en compte que les termes de traînée et de pression moyenne
dans le transfert interfacial de quantité de mouvement (pas de terme de masse ajoutée, ni
de lift, ni de force de pression turbulente). Il n’y a pas de transfert de masse, et d’énergie.
Les grandeurs turbulentes de l’air sont calculées avec un modèle de type k− ε tandis que
le modèle de transport à sept équations sur les contraintes cinétiques et la covariance des
fluctuations de vitesse fluide-particule R2,ij − q12 a été pris pour calculer les grandeurs
turbulentes des particules. L’influence de l’agitation des particules sur la turbulence de
l’air a également été systématiquement prise en compte avec Cε3 = 1.2 dans les termes
supplémentaires des équations de transport de k et ε, ce qui fournit une modification de la
viscosité turbulente de l’air dû à la présence des particules (voir section 1.3.1). Les autres
options numériques retenues sont les suivantes :
— réactualisation des vitesses en fin de pas de temps à partir du gradient d’incrément
de pression
— identification des vitesses au premier pas de temps
— précision visée sur la somme des taux de présence = 10−6
— solveur des fractions : jacobi.
4.7 Présentation des résultats
Les résultats numériques montrent que les prédictions de la phase continue sont en bon
accord avec les résultats en provenance du code Mélodif et respectent la légère anisotropie
entre les composantes radiales et axiales (voir Figures 4.3 à 4.14 pour le cas 1 et Figures
4.15 à 4.26).
Les simulations du code Mélodif ont été realisées avec le même modèle afin de valider
l’implantation du modèle dans Saturne et sa résolution numérique.
Pour les deux cas, la charge massique reste faible, ce qui rend l’influence des particules
sur le fluide négligeable. Les grandeurs des particules sont très peu influencées par le fluide
mais dépendent essentiellement des conditions d’entrée sur les fluctuations de vitesse.
Ce comportement est prévisible si on considère le temps de relaxation des particules
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τF12 = 0, 0327s (voir éq. (2.157)). Avec une vitesse d’entrée de l’ordre de 23 m/s, la
longueur nécessaire à l’oubli des conditions initiales est l ≈ 0, 7m alors que le dernier plan
de mesure est à 0, 260m.
Les profils vitesses moyennes radiale et axiale des particules du cas 1 sont correctement
reproduits (Figures 4.3 à 4.6). Mais surtout les figures 4.11 et 4.12 montrent que les
fluctuations sont très bien prédites tout en respectant l’anisotropie entre les composantes
axiale et radiale. Le modèle au second ordre basé sur le calcul des équations de transport
des moments d’ordre deux des fluctuations de vitesse des particules permet d’améliorer
sensiblement l’accord des prédictions avec les mesures. Ce modèle traite correctement les
eﬀets liés au transport (influence des conditions initiales) et la production de fluctuation
axiale par le gradient de vitesse moyenne lorsque le temps de relaxation des particules
est grand devant les temps caractéristiques moyens et turbulents de l’écoulement gazeux
(Simonin, 1991).
Dans le cas 2, la masse volumique des particules est beaucoup plus faible que dans le
premièr cas. Le temps caractéristique des particules est τF12 = 0, 0055s. Avec une vitesse
d’entrée de l’ordre de 28m/s, ceci conduit à une longueur caractéristique l ≈ 0, 16m. On
peut donc considérer qu’au niveau du dernier plan de mesure, les conditions initiales sont
en partie oubliées et que les grandeurs relatives aux particules résultent principalement
de l’agitation par la turbulence de la phase continue.
Ce cas diﬀère du précèdent par les conditions initiales mais surtout à cause de l’inertie
beaucoup plus faible des particules. Les particules deviennent alors plus sensibles à la
turbulence du fluide et les résultats reflètent bien ces eﬀets (Figures 4.15 à 4.26).
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4.7.1 Cas 1 : Particules lourdes

















x (m) à z = 0 m
W1 (m/s)
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x (m) à z = 0.065 m
W1 (m/s)
W2 (m/s)
Fig. 4.3 — Vitesses verticales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif (droite).
Cas 1
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x (m) à z = 0.13 m
W1 (m/s)
W2 (m/s)















x (m) à z = 0.26 m
W1 (m/s)
W2 (m/s)
Fig. 4.4 — Vitesses verticales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif (droite).
Cas 1
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x (m) à z = 0 m
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x (m) à z = 0.065 m
U1 (m/s)
U2 (m/s)
Fig. 4.5 — Vitesses radiales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif (droite).
Cas 1
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x (m) à z = 0.13 m
U1 (m/s)
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x (m) à z = 0.26 m
U1 (m/s)
U2 (m/s)
Fig. 4.6 — Vitesses radiales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif (droite).
Cas 1
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x (m) à z = 0 m
q1 (m2/s2)   
q2 (m2/s2)   
q12/2 (m2/s2)










x (m) à z = 0.065 m
q1 (m2/s2)   
q2 (m2/s2)   
q12/2 (m2/s2)
Fig. 4.7 — Energies cinétiques turbulentes issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Mélodif (droite). Cas 1
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x (m) à z = 0.13 m
q1 (m2/s2)   
q2 (m2/s2)   
q12/2 (m2/s2)








x (m) à z = 0.26 m
q1 (m2/s2)   
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Fig. 4.8 — Energies cinétiques turbulentes issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Mélodif (droite). Cas 1
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Fig. 4.9 — Flux massique des particules issu des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif
(droite). Cas 1
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x (m) à z = 0.26 m
Fig. 4.10 — Flux massique des particules issu des simulations : Saturne (gauche) ; Mélodif
(droite). Cas 1
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Fig. 4.11 — Vitesses fluctuantes des particules issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Mélodif (droite). Cas 1
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Fig. 4.12 — Vitesses fluctuantes des particules issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Mélodif (droite). Cas 1
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Fig. 4.13 — Contrainte de cisaillement des particules issue des simulations : Saturne
(gauche) ; Mélodif (droite). Cas 1
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x (m) à z = 0.26 m
Fig. 4.14 — Contrainte de cisaillement des particules issue des simulations : Saturne
(gauche) ; Mélodif (droite). Cas 1
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4.7.2 Cas 2 : Particules légères
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Fig. 4.15 — Vitesses verticales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif (droite).
Cas 2
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Fig. 4.16 — Vitesses verticales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif (droite).
Cas 2
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Fig. 4.17 — Vitesses radiales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif (droite).
Cas 2
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Fig. 4.18 — Vitesses radiales issues des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif (droite).
Cas 2
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Fig. 4.19 — Energies cinétiques turbulentes issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Melodif (droite). Cas 2
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Fig. 4.20 — Energies cinétiques turbulentes issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Melodif (droite). Cas 2
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Fig. 4.21 — Flux massique des particules issu des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif
(droite). Cas 2
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x (m) à z = 0.26 m
Fig. 4.22 — Flux massique des particules issu des simulations : Saturne (gauche) ; Melodif
(droite). Cas 2
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Fig. 4.23 — Vitesses fluctuantes des particules issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Melodif (droite). Cas 2
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Fig. 4.24 — Vitesses fluctuantes des particules issues des simulations : Saturne (gauche) ;
Melodif (droite). Cas 2
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x (m) à z = 0.065 m
Fig. 4.25 — Contrainte de cisaillement des particules issue des simulations : Saturne
(gauche) ; Melodif (droite). Cas 2
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x (m) à z = 0.26 m
Fig. 4.26 — Contrainte de cisaillement des particules issue des simulations : Saturne
(gauche) ; Melodif (droite). Cas 2
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4.8 Conclusions
L’approche des écoulements multiphasiques turbulents décrit dans les chapitres pré-
cédents a été appliquée pour caractériser un écoulement à phase dispersée très diluée. Ce
modèle est basé sur des équations de transport séparées pour les composantes particu-
laires du tenseur de Reynolds et prend en compte les collisions interparticulaires utilisant
les principes de la théorie cinétique.
Les résultats numériques on été comparés favorablement avec l’ensemble de données
disponibles pour les systèmes dilués gaz-solide turbulents à partir d’une étude précédem-
ment faite avec le code numérique Mélodif avec les mêmes modèles de turbulence fluide
et d’agitation des particules. Le modèle des transport de contraintes cinétiques semble
fournir une description correcte de l’anisotropie élevée des fluctuations de vitesse des
particules observées dans ce type d’écoulements. Ceci signifie que les fluctuations de la
vitesse dans l’écoulement principal sont accrues dû à la production par le gradient moyen
de vitesse, tandis que les fluctuations de la vitesse radiale sont principalement contrô-
lées par l’entraînement par le mouvement turbulent de l’écoulement et le mécanisme de
redistribution dû aux collisions interparticulaires.
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Chapitre 5
Simulation d’un jet polydisperse en
aval d’un bluﬀ body.
5.1 Introduction
Dans ce chapitre on fait l’étude du banc d’essai Hercule où les résultats des simula-
tions numériques sont confrontés à la base de données expérimentales fournie par Borée
et al. (2001)[8]. La configuration expérimentale crée un écoulement axisymétrique confiné
connu sous le nom de bluﬀ body. Celle-ci forme la base de nombreux dispositifs de com-
bustion. Cette configuration est aussi typique des applications industrielles où le but est
de contrôler le taux de mélange d’un carburant (normalement charbon pulvérisé) avec
l’air. La géométrie de recyclage de l’écoulement implique des niveaux élevés de turbulence
et des taux de mélange, qui ont comme conséquence la stabilisation d’une flamme. Le
temps de séjour des particules dans la zone de recyclage des produits à hautes tempéra-
tures de combustion favorise la vaporisation du combustible liquide (ou la volatilisation
des produits de charbon) et du mélange. Le comportement des particules dans de tels
écoulements influence en grande partie la stabilisation de la flamme, le taux de dissipa-
tion de la chaleur, et le niveau des émissions de polluant. Bien que ce type d’écoulements
soit l’un des écoulements de recyclage turbulents les plus simples, ils présentent des défis
importants aux modèles numériques pour les écoulements polydisperses. La disposition
des éléments permet de créer une écoulement qui présente deux points de stagnation sur
l’axe central de l’injection. Cette configuration présente des caractéristiques intéressantes
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dues à l’inertie des particules ainsi que le couplage fluide-particules à l’entrée du jet (Vit,
1999 [10] ; Simonin, 1991[74]).
5.2 Description de la configuration experimentale
La géométrie du banc d’essai Hercule présente des caractéristiques très proches d’un
brûleur industriel à charbon pulvérisé où les deux phases (gaz et particules) peuvent
présenter un glissement important, qui pose des grands défis pour sa modélisation. Le
schéma de principe de l’expérience est présenté sur la Figure 5.1.
Fig. 5.1 — Schéma de principe du banc d’essai Hercule
Le jet central est un écoulement d’air et de particules dans une conduite verticale de
longueur 1, 5m par un tube de diamètre d’injection 20mm. La vitesse maximale du jet est
Vj,max = 4m/s, soit un nombre de Reynolds d’éjection d’environ 5000. Avec un rapport
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longueur/diamètre de la conduite d’éjection de 100, l’écoulement dans le tube est établi.
L’écoulement annulaire d’air (R2 = 75mm et R2 = 150mm) présente une vitesse maxi-
male Ve,max = 6m/s et le nombre de Reynolds de l’écoulement est Re = Ve(R2−R1)/ν ≈
20000. Cette valeur relativement basse de la vitesse externe a été choisie afin d’employer
un flux volumique raisonnable (Qe = 780Nm3/h) et ainsi surmonter les problèmes liés à
l’ensemencement du domaine considéré. Des détails géométriques plus précis au sujet de
la région annulaire et de la région de mesures sont donnés sur la Figure 5.2.
Fig. 5.2 — Conditions et dimensions de la zone de mesure et à l’entrée du banc d’essai
Hercule
La longueur de la section annulaire en amont de la zone de mesure est Le = 2m. Avec
2Le/(R2 − R1) ≈ 54, la couche limite turbulente peut être considérée comme établie,
mais l’écoulement annulaire turbulent est suspecté d’être légèrement développé (Comte-
Bellot, 1965[17]). La zone interne du jet (Rj = 10mm ; Vj(r = 0) = 4m/s) est produite
par des débits d’air comprimé sur l’axe du recyclage. L’écoulement de tube est établi
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avec 2Le/Dj = 200. Le flux volumique du jet est Qj = 3, 4m3/h et le rapport du flux
volumique du jet au flux volumique de l’écoulement annulaire est très bas (0.5%). Ceci
correspond à une vitesse moyenne Vj = 3, 4m/s. Ces caractéristiques ont été choisies afin
d’obtenir un écoulement monophasique avec des points de stagnation dans le recyclage.
Ce régime particulier de l’écoulement de bluﬀ-body est désigné souvent dans la littérature
sous le nom de "circulation d’air externe dominante" (Scheﬀer et al. 1994[73]).
5.3 Caracteristiques des particules
Un écoulement polydisperse de particules de verre à 9 diﬀérentes classes en taille
est libéré dans la conduite du jet intérieur. La circulation d’air est légèrement humide
afin de supprimer l’influence de l’électricité statique. La masse volumique des particules
est ρω = 2470 kg/m
3. La sensibilité extrême de l’écoulement à la valeur du rapport
du flux de quantité de mouvement du jet intérieur au flux de quantité de mouvement
du courant annulaire est bien connue dans des situations monophasiques (Chen et al.
1990[15]). En présence des particules de verre, la valeur du chargement de masse Mj
fournit des informations au sujet de la proportion du débit de quantité de mouvement
porté par les particules avec celui porté par la phase gazeuse dans le jet intérieur. Mj est






où la masse volumique de l’air est ρ1 = 1.18kg/m
3. On s’attend ainsi à ce que le
développement du jet dans la région de recyclage et la dispersion de la phase particulaire
changent fortement avec le chargement de masse. Le débit massique de particules est 1
kg/h, ce qui correspond à une charge de particulesMj = 22% (oùMj est le rapport de flux
massique de particules au flux massique de l’air dans le jet central). Dans le tableau 5.1 est
rapporté le débit massique par espèce de particules. Un objectif de cette étude est, donc,
d’étudier le mouvement de particules dans la région de stagnation où le rôle de l’inertie des
particules devrait être souligné. Le ratio de masse de chargement de l’écoulement global
est très faible Mt = 0.1%.
La distribution initiale de la taille des sphères en verre est specifiée dans le tableau 5.1.
Les classes de taille sont divisées en 15− 25µm , 25− 35µm, ...95− 105µm. Le diamètre
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moyen de masse de la distribution est dpM = 63µm. Le diamètre moyen du nombre de
fréquences de la distribution est dpN = 50µm. La distribution a été vérifiée plusieurs
fois pendant l’acquisition de la base de données afin de vérifier la rupture possible de
particules pendant les courses. Aucune diﬀérence n’a été détectée. D’ailleurs, l’inspection
visuelle avec un microscope a indiqué très peu de fragments de verre non-sphériques. Les
caractéristiques physiques sont résumées dans le tableau 5.2.
D(µm) 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Dist. Masse 0.004 0.005 0.091 0.224 0.264 0.215 0.107 0.065 0.025
Dist. No. Freq. 0.085 0.028 0.234 0.295 0.202 0.103 0.034 0.015 0.004
Deb. Masse (kg/s) 1.10e-06 1.38e-06 2.51e-05 6.19e-05 7.31e-05 5.95e-05 2.96e-05 1.80e-05 6.93e-06
Tab. 5.1 — Distribution initiale par taille des particules.
Domaine Diamètre 300mm
Mesures sur l’axe 240mm
Injecteur de particules Diamètre 20 mm
Conditions de l’air Masse volumique 1, 18kg/m3
Viscosité 1.834× 10−5kg/m/s
Vitesses Voir tableau 5.3
Vitesses Fluctuantes Voir tableau 5.3
Conditions des particules Diamètres 20µm, 30µm, 40µm, ..., 100µm
Masse volumique 2470 kg/m3
Taux de présence Voir tableau 5.4
Vitesses Voir tableaux 5.5, 5.6
Vitesses Fluctuantes Voir tableau 5.7, 5.8
Flux Massique Voir tableau 5.9
Tab. 5.2 — Conditions d’entrée de l’air et des particules pour l’étude Hercule.
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0 4,053115 0,000901 0,195256 0,18792 -0,000591
2 4,039238 0,019964 0,221614 0,168039 0,003709
4 3,904429 0,036732 0,270564 0,191723 0,006236
6 3,592044 0,044207 0,372706 0,209116 0,016039
8 2,672439 0,067893 0,436635 0,156385 0,00696
10 0,197148 0,137878 0,328847 0,229906 0,023961
76 4,202 -0,112 0,698 0,235 -0,072
80 5,112 -0,089 0,403 0,306 -0,049
84 5,417 -0,123 0,337 0,264 -0,037
88 5,723 -0,134 0,289 0,233 -0,024
92 5,862 -0,128 0,235 0,201 -0,012
96 5,938 -0,109 0,202 0,205 -0,004
100 5,959 -0,108 0,2 0,173 0,002
104 5,913 -0,098 0,214 0,194 0,005
108 5,875 -0,086 0,229 0,177 0,009
112 5,784 -0,08 0,234 0,186 0,012
116 5,676 -0,061 0,27 0,201 0,017
120 5,461 -0,055 0,294 0,215 0,022
124 5,441 -0,046 0,313 0,221 0,027
128 5,302 -0,027 0,34 0,238 0,032
132 5,114 -0,018 0,372 0,261 0,036
136 4,937 -0,022 0,416 0,271 0,041
140 4,652 -0,002 0,494 0,29 0,052
Tab. 5.3 — Conditions d’entrée de l’air pour l’étude Hercule.
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r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 3,00e-07 5,35e-07 1,23e-05 2,99e-05 3,14e-05 1,95e-05 9,47e-06 6,26e-06 2,01e-06
1,00 3,13e-07 5,56e-07 1,35e-05 3,41e-05 3,74e-05 2,63e-05 1,27e-05 7,64e-06 3,11e-06
2,00 4,11e-07 6,11e-07 1,34e-05 3,51e-05 4,01e-05 2,97e-05 1,59e-05 1,09e-05 3,62e-06
3,00 3,62e-07 5,83e-07 1,23e-05 3,12e-05 3,63e-05 2,70e-05 1,32e-05 8,94e-06 3,37e-06
4,00 4,17e-07 6,24e-07 1,24e-05 3,11e-05 3,49e-05 2,55e-05 1,28e-05 7,04e-06 3,79e-06
5,00 3,36e-07 4,99e-07 1,05e-05 2,65e-05 3,08e-05 2,40e-05 1,16e-05 7,82e-06 3,06e-06
6,00 3,57e-07 4,42e-07 7,99e-06 1,97e-05 2,41e-05 1,95e-05 1,03e-05 5,47e-06 2,02e-06
7,00 4,27e-07 4,80e-07 8,88e-06 2,14e-05 2,55e-05 2,22e-05 1,04e-05 6,58e-06 2,78e-06
8,00 8,47e-07 1,02e-06 1,53e-05 3,34e-05 3,80e-05 3,10e-05 1,56e-05 9,85e-06 3,76e-06
9,00 7,99e-07 6,66e-07 9,11e-06 2,27e-05 2,76e-05 2,55e-05 1,10e-05 6,85e-06 2,23e-06
10,0 2,09e-07 6,80e-08 4,38e-07 8,02e-07 1,02e-06 9,62e-07 6,88e-07 2,37e-06 2,33e-06
αsolide 4,78e-06 6,09e-06 1,16e-04 2,86e-04 3,27e-04 2,51e-04 1,24e-04 7,98e-05 3,21e-05
Tab. 5.4 — Fraction volumique par espèce de particules à l’entrée de l’injection.
r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0.00 4.07 4.05 4.00 3.94 3.87 3.86 4.02 4.07 4.06
1.00 4.09 4.08 4.03 3.95 3.87 3.83 4.04 4.09 4.08
2.00 4.03 4.01 3.97 3.90 3.82 3.80 3.97 4.02 4.09
3.00 3.96 3.96 3.91 3.86 3.80 3.76 3.94 3.97 3.98
4.00 3.90 3.88 3.85 3.80 3.75 3.72 3.89 3.90 3.97
5.00 3.91 3.88 3.85 3.81 3.76 3.74 3.88 3.90 3.96
6.00 3.63 3.65 3.64 3.63 3.60 3.58 3.72 3.73 3.73
7.00 3.49 3.49 3.49 3.50 3.49 3.49 3.62 3.66 3.59
8.00 2.66 2.69 2.77 2.88 2.98 3.04 3.03 2.93 2.78
9.00 1.76 1.97 2.24 2.47 2.68 2.79 2.69 2.33 2.05
10.00 0.36 0.66 1.31 1.81 2.24 2.39 1.25 0.40 0.16
Tab. 5.5 — Vitesses verticales en (m/s) par espèce de particules à l’entrée de l’injection.
r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 2,95e-03 4,15e-03 6,41e-03 7,09e-03 8,86e-03 7,10e-03 2,44e-03 5,30e-04 -1,80e-03
1,00 1,42e-02 1,23e-02 1,61e-02 1,86e-02 1,59e-02 1,61e-02 1,38e-02 2,06e-02 2,70e-02
2,00 1,44e-02 5,66e-03 1,06e-02 1,20e-02 1,95e-02 2,27e-02 1,84e-02 -3,60e-04 6,24e-03
3,00 2,15e-02 2,43e-02 2,41e-02 2,47e-02 2,83e-02 3,41e-02 1,99e-02 3,43e-02 1,69e-02
4,00 3,08e-02 2,43e-02 2,71e-02 2,79e-02 3,20e-02 3,66e-02 4,27e-02 -1,13e-02 5,22e-02
5,00 4,23e-02 3,75e-02 3,48e-02 3,63e-02 4,13e-02 3,90e-02 3,92e-02 4,37e-02 7,11e-02
6,00 4,31e-02 4,11e-02 4,05e-02 4,27e-02 3,97e-02 4,33e-02 3,94e-02 3,24e-02 2,84e-02
7,00 5,22e-02 4,96e-02 4,49e-02 4,35e-02 3,82e-02 4,44e-02 6,11e-02 6,35e-02 5,44e-02
8,00 6,29e-02 6,25e-02 6,01e-02 5,97e-02 5,95e-02 6,27e-02 8,87e-02 6,22e-02 7,40e-02
9,00 9,58e-02 9,62e-02 9,18e-02 9,29e-02 9,62e-02 1,04e-01 1,00e-01 9,14e-02 6,43e-02
10,00 1,67e-01 1,87e-01 2,58e-01 3,23e-01 4,00e-01 4,51e-01 3,15e-01 1,84e-01 9,68e-02
Tab. 5.6 — Vitesses radiales en (m/s) par espèce de particules à l’entrée de l’injection.
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r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 2,16e-01 2,43e-01 3,06e-01 3,92e-01 4,68e-01 4,86e-01 3,37e-01 2,97e-01 2,53e-01
1,00 2,34e-01 2,51e-01 3,15e-01 4,03e-01 4,76e-01 5,10e-01 3,45e-01 2,56e-01 2,57e-01
2,00 2,52e-01 2,79e-01 3,36e-01 4,13e-01 4,77e-01 5,13e-01 3,60e-01 3,11e-01 2,48e-01
3,00 2,82e-01 2,97e-01 3,55e-01 4,21e-01 4,82e-01 5,16e-01 3,83e-01 3,13e-01 2,94e-01
4,00 2,90e-01 3,18e-01 3,75e-01 4,41e-01 5,00e-01 5,22e-01 3,75e-01 3,80e-01 2,61e-01
5,00 3,14e-01 3,54e-01 4,17e-01 4,72e-01 5,20e-01 5,49e-01 4,54e-01 3,81e-01 3,67e-01
6,00 3,98e-01 4,13e-01 4,70e-01 5,08e-01 5,56e-01 5,73e-01 4,36e-01 3,97e-01 3,92e-01
7,00 4,34e-01 4,89e-01 5,35e-01 5,72e-01 5,96e-01 6,00e-01 5,03e-01 3,60e-01 4,74e-01
8,00 4,74e-01 5,15e-01 5,89e-01 6,24e-01 6,28e-01 6,27e-01 5,95e-01 4,93e-01 4,98e-01
9,00 6,46e-01 7,13e-01 7,32e-01 7,09e-01 6,66e-01 6,44e-01 7,89e-01 9,57e-01 7,80e-01
10,00 6,54e-01 9,54e-01 1,208 1,179 9,39e-01 8,32e-01 1,312 8,98e-01 6,73e-01
Tab. 5.7 — Vitesses fluctuantes verticales en (m/s) par espèce de particules à l’entrée de
l’injection.
r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 1,51e-01 1,38e-01 1,43e-01 1,63e-01 1,83e-01 1,99e-01 1,69e-01 1,32e-01 1,74e-01
1,00 1,58e-01 1,44e-01 1,48e-01 1,70e-01 1,92e-01 2,10e-01 1,59e-01 1,58e-01 1,55e-01
2,00 1,56e-01 1,47e-01 1,53e-01 1,68e-01 1,94e-01 2,15e-01 1,70e-01 1,40e-01 1,35e-01
3,00 1,67e-01 1,49e-01 1,53e-01 1,73e-01 2,01e-01 2,28e-01 2,09e-01 1,56e-01 1,30e-01
4,00 1,60e-01 1,49e-01 1,60e-01 1,80e-01 2,06e-01 2,26e-01 1,84e-01 2,00e-01 1,27e-01
5,00 1,74e-01 1,53e-01 1,59e-01 1,80e-01 2,04e-01 2,28e-01 1,72e-01 1,37e-01 1,75e-01
6,00 1,59e-01 1,52e-01 1,60e-01 1,83e-01 2,07e-01 2,40e-01 1,85e-01 1,89e-01 1,36e-01
7,00 1,51e-01 1,54e-01 1,60e-01 1,90e-01 2,15e-01 2,36e-01 2,02e-01 1,52e-01 1,62e-01
8,00 1,33e-01 1,36e-01 1,42e-01 1,62e-01 1,90e-01 2,05e-01 1,78e-01 1,53e-01 1,20e-01
9,00 1,29e-01 1,27e-01 1,37e-01 1,46e-01 1,64e-01 1,79e-01 1,79e-01 1,50e-01 8,91e-02
10,00 2,55e-01 2,68e-01 3,13e-01 3,14e-01 2,85e-01 2,90e-01 3,39e-01 3,21e-01 2,74e-01
Tab. 5.8 — Vitesses fluctuantes radiales en (m/s) par espèce de particules à l’entrée de
l’injection.
r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 3,01e-03 5,36e-03 1,22e-01 2,92e-01 3,01e-01 1,86e-01 9,42e-02 6,31e-02 2,01e-02
1,00 3,17e-03 5,61e-03 1,34e-01 3,33e-01 3,58e-01 2,49e-01 1,27e-01 7,73e-02 3,14e-02
2,00 4,10e-03 6,06e-03 1,32e-01 3,38e-01 3,79e-01 2,79e-01 1,56e-01 1,08e-01 3,66e-02
3,00 3,55e-03 5,71e-03 1,19e-01 2,98e-01 3,41e-01 2,51e-01 1,28e-01 8,77e-02 3,32e-02
4,00 4,02e-03 6,00e-03 1,18e-01 2,92e-01 3,23e-01 2,35e-01 1,23e-01 6,79e-02 3,72e-02
5,00 3,24e-03 4,78e-03 1,00e-01 2,50e-01 2,86e-01 2,22e-01 1,11e-01 7,53e-02 3,00e-02
6,00 3,21e-03 3,99e-03 7,19e-02 1,76e-01 2,15e-01 1,73e-01 9,57e-02 5,05e-02 1,86e-02
7,00 3,69e-03 4,14e-03 7,67e-02 1,85e-01 2,20e-01 1,92e-01 9,32e-02 5,96e-02 2,47e-02
8,00 5,58e-03 6,84e-03 1,04e-01 2,38e-01 2,81e-01 2,33e-01 1,17e-01 7,13e-02 2,59e-02
9,00 3,48e-03 3,24e-03 5,05e-02 1,39e-01 1,83e-01 1,76e-01 7,35e-02 3,94e-02 1,13e-02
10,00 1,87e-04 1,11e-04 1,42e-03 3,60e-03 5,66e-03 5,70e-03 2,12e-03 2,36e-03 9,34e-04
Flux Masssolide 3.72e-02 5.18e-02 1.03 2.54 2.89 2.20 1.12 7.03e-01 2.70e-01
Tab. 5.9 — Flux massique en (kg/m2/s) par espèce de particules à l’entrée de l’injection.
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r (mm) 20µm 30µm 40µm 50µm 60µm 70µm 80 µm 90µm 100µm
0,00 -1,94e-03 -9,26e-04 -1,96e-03 -3,32e-03 -4,43e-03 -5,54e-03 -8,56e-03 -4,90e-03 3,30e-03
1,00 3,23e-03 1,76e-04 7,42e-04 4,01e-04 1,31e-03 2,15e-04 -2,32e-03 2,55e-03 3,15e-03
2,00 2,82e-03 5,11e-03 5,14e-03 8,01e-03 7,41e-03 5,15e-03 2,85e-03 3,48e-03 5,45e-03
3,00 6,57e-03 6,09e-03 8,85e-03 1,13e-02 1,38e-02 1,13e-02 3,68e-03 7,62e-03 7,05e-03
4,00 6,65e-03 7,65e-03 1,24e-02 1,68e-02 1,89e-02 1,77e-02 4,00e-05 2,06e-02 -1,47e-03
5,00 9,29e-03 9,54e-03 1,65e-02 2,07e-02 2,18e-02 2,56e-02 1,52e-02 9,70e-03 -1,91e-02
6,00 1,26e-02 1,58e-02 2,22e-02 2,98e-02 3,30e-02 3,82e-02 1,28e-02 1,80e-02 1,12e-02
7,00 1,31e-02 1,88e-02 3,02e-02 3,93e-02 4,32e-02 4,27e-02 2,28e-02 5,21e-03 1,97e-02
8,00 6,23e-03 8,32e-03 1,77e-02 2,47e-02 3,39e-02 3,40e-02 1,32e-02 1,56e-02 -2,10e-03
9,00 6,32e-03 8,42e-03 1,33e-02 1,51e-02 1,53e-02 1,34e-02 -4,03e-03 4,96e-02 -1,07e-02
10,00 1,03e-01 1,55e-01 2,46e-01 2,18e-01 1,32e-01 1,07e-01 2,73e-01 2,04e-01 1,58e-01
Tab. 5.10 — Contrainte de cisaillement en (m2/s2) par espèce de particules à l’entrée de
l’injection.
A partir du tableau 5.4 on peut vérifier que la fraction volumique totale du solide est
αsolide = 1.229e−03 ce qui etablit un système prennant en compte le couplage réciproque
entre les particules et la phase continue.
5.4 Temps caracteristiques





La longueur du tube de 2m assure un écoulement établi de la phase gazeuse à l’éjection.












où la viscosité de l’air est 1.834× 10−5kg/m/s. Les temps de relaxation pour diﬀérentes
classes de particules sont donnés dans le tableau 5.11. Pour chacune des classes, le temps
de relaxation des particules est toujours inférieur au temps de transit dans le tube ; la
vitesse des particules de verre doit donc pouvoir s’adapter aux changements de vitesse
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moyenne du fluide dans le tube. Le temps de relaxation des particules augmente avec le
diamètre de classe. Ainsi, les plus "petites" particules suivent l’écoulement gazeux alors
que les plus "grosses" continuent tout droit sans être influencées par la présence du fluide
et des recirculations. Le nombre de Stokes des particules (St= τFgω/τ
t
g) varie de 1 à 18
dans notre cas.
D(µm) 5 20 40 60 80 100 110
τω(ms) 0,18 2,99 11,97 26,93 47,88 74,82 90,53
Tab. 5.11 — Temps de relaxation pour diﬀerentes classes de particules.
Le nombre de Reynolds (Reéjection = DTVéjection/νg) de sortie au niveau du diamètre
du tube (DT = 0.02m) est de
Reéjection = 5147.2 (5.5)
correspondant à une vitesse d’éjection de 4m/s. La classe 0 − 5µm suit bien le fluide
porteur donc les particules de diamètre inférieur ou égal à 5µm peuvent être considérées
comme des traceurs de l’écoulement gazeux.
5.5 Maillage
Les simulations ont été réalisées sur un maillage pseudo-2D cylindre-polaire avec un
espacement variable constitué par 10050 cellules. Les dimensions du maillage sont : rayon=
0.15m, hauteur= 0.9m, secteur angulaire= 2 degrés. La Figure 5.3 montre le maillage
employé ainsi que la section à l’entrée du jet et de l’air.
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Fig. 5.3 — Maillage pour l’étude numérique Hercule
5.6 Mesures
Des profils de mesures dans les plans horizontaux en aval de l’injecteur des particules
sont disponibles sur les composantes verticale et radiale des vitesses de phases. L’origine
du domaine d’étude est choisie à la sortie de l’injecteur central, sur l’axe. Les mesures
des conditions limites sont faites en y = 0mm pour l’air secondaire et en y = 3mm pour
l’air primaire et les particules. Les mesures eﬀectuées le long de l’axe sont réalisées à 3,
80, 160 et 240mm. Les profils de vitesses, les vitesses fluctuantes, ainsi que les contraintes
cinétiques sont rapportés pour quatre espèces de particules : 20µm, 40µm, 60µm et 80µm
afin d’évaluer la performance du code à niveau de caractéristiques hydrodynamiques et
de la ségrégation.
5.7 Description numérique
Pour le transport de toutes les variables (composantes des vitesses, taux de présence
des deux phases, grandeurs turbulentes des deux phases), la méthode de discrétisation des
volumes finis quick-upwind a été systématiquement utilisée. Les calculs ont été eﬀectués
en pas de temps uniforme avec un pas de référence de 3× 10−4s, un nombre de Courant
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maximum fixé à 1 pour chaque phase de même qu’un nombre de Fourier maximum fixé
à 1 pour chaque phase. Pour chacune des simulations, la condition limite en pression en
sortie de domaine est du type ∂∂n
∂P
∂τ = 0. Les grandeurs turbulentes (énergies cinétiques
des deux phases ou contraintes cinétiques, dissipation turbulente et covariance des mou-
vements fluctuants) sont initialisées dans le domaine à 10−4. Quant au taux de présence
des particules, il est initialisé à 10−9.
Les calculs ne prennent en compte que les termes de traînée et de pression moyenne
dans le transfert interfacial de quantité de mouvement (pas de terme de masse ajoutée, ni
de lift, ni de force de pression turbulente). Il n’y a pas de transfert de masse, ni d’énergie.
La turbulence de l’air est donnée par un modèle de type k − ε tandis que le modèle de
transport à sept équations sur les contraintes cinétiques et la covariance des fluctuations
de vitesse fluide-particule R2,ij−q12 a été pris pour l’étude de la turbulence des particules.
L’influence des particules sur la turbulence de l’air a été systématiquement prise en compte
avec Cε3 = 1.2 dans les termes supplémentaires des équations de transport de k et ε, ce qui
fournit une modification de la viscosité turbulente de l’air dû à la présence des particules
(voir section 1.3.1). Les autres options numériques retenues sont les suivantes :
— réactualisation des vitesses en fin de pas de temps à partir du gradient d’incrément
de pression
— couplage vitesse isotrope
— précision visée sur la somme des taux de présence = 10−8
— solveur des fractions : jacobi.
5.8 Présentation des résultats
On distingue quatre zones caractéristiques de l’évolution axiale de l’écoulement :
1. la zone du coeur potentiel, où le mélange ne s’est pas encore eﬀectué et où les
grandeurs moyennes des vitesses et des scalaires sont constantes ;
2. la zone de décroissance, qui caractérise le taux de pénétration du jet central ;
3. la zone de vitesse minimale, c’est à dire la zone de stagnation, où la vitesse moyenne
axiale est proche de zéro ;
4. la zone de transition où l’écoulement de l’air annulaire rejoint l’axe de symétrie, il
s’accélère et évolue vers un écoulement de type jet libre.
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Fig. 5.4 — Vitesse axiale du gaz (simulations et expériences).
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Fig. 5.5 — Vitesse verticale du gaz (simulations et expériences) mesurées à y = 3mm,
y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm
Les résultats de la comparaison calculs/mesures de la phase gazeuse sont présentés
sur les Figures 5.4, 5.5 et 5.6. En ce qui concerne la vitesse moyenne axiale, le modèle
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k − ε prédit une forte décroissance, et par conséquance une faible pénétration du jet. De
plus, au niveau de la zone de vitesse minimale, on constate l’existence de deux points de
stagnation avec une zone de vitesses axiales négatives s’étalant entre 90mm et 200mm.
L’évolution du profil de la vitesse verticale est bien prédite dans les quatre points de
mesure ce qui confirme le bon comportement des modèles. En revanche on aperçoit une
variation moins sensible à la prédiction de la vitesse radiale, ce qui veut dire que le modèle
k − ε ne suit pas avec une extrême fidélité les mesures du mouvement radial du courant
d’air. Dans la zone de transition, le modèle de turbulence sous-estime l’accélération de la
vitesse.
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Fig. 5.6 — Vitesse radiale du gaz (simulations et expériences) mesurées à y = 3mm,
y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm
En ce qui concerne la prédiction des vitesses axiales de la phase polydisperse, on
constate tout d’abord que les deux points de stagnation sont bien prédits par le modèle
R2,ij−q12 sur le profil de la vitesse axiale. Le modèle est aussi capable d’estimer l’influence
de la turbulence sur la taille des particules ce qui traduit un premier eﬀet du phenoméne
de ségrégation. Il est a noter que les particules les plus lourdes sont les moins susceptibles
de suivre les changements liés à la turbulence dû à leur inertie. L’écoulement central du jet
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est rapidement arrêté dans la recirculation. La contrainte de cisaillement turbulent élevée
et le gradient axial de pression créés par l’air annulaire sont les responsables principaux
de la diminution rapide de la vitesse axiale moyenne. Les valeurs négatives de la vitesse
axiale Vω entre y = 100mm et 160mm indiquent l’endroit et l’extension radiale de la zone
de recirculation. En regardant les Figures 5.7, 5.10 et 5.11 nous voyons que les champs
moyens de vitesses de la phase particulaire sont qualitativement semblables à la circulation
d’air moyenne.
Les profils des vitesses fluctuantes axiales sont prédites correctement,cependant les
valeurs qui restent sur la fin du domaine ont une moyenne au-dessous des mesures. En
même temps les valeurs les plus hautes de ces vitesses fluctuantes ont un petit écart
inférieure par rapport aux mesures. L’évolution des fluctuations axiales de vitesse dans la
région de stagnation du jet montrée dans les Figures 5.8 et 5.12 est typique pour ce type
d’écoulements (Schefer et al., 1994[73]).
Une valeur maximum de v0ω est détectée où l’anisotropie correspondante sur l’axe est
elevée. La localisation de ce maximum correspond au premier point moyen de stagnation.
À cet endroit, les écoulements sont opposés le long de l’axe. La turbulence est donc soumise
à une compression axiale, et à une contrainte radiale, la production des fluctuations axiales
de vitesse y est donc importante.


































































Fig. 5.7 — Vitesse axiale des particules à partir des simulations (gauche) et expériences
(droite).
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Fig. 5.8 — Vitesse fluctuante axiale des particules à partir des simulations (gauche) et
expériences (droite).












































































Fig. 5.9 — Vitesse fluctuante radiale des particules à partir des simulations (gauche) et
expériences (droite).
Quant aux vitesses fluctuantes radiales, il y a aussi une bonne concordance pour esti-
mer les profils mais la sous-estimation du modèle est encore présente. L’eﬀet de la produc-
tion de cisaillement dans la couche annulaire externe est observé sur les évolutions radiales
des vitesses fluctuantes axiales (Figure 5.12). Au contraire à ce qui est attendu dans les
écoulements de cisaillement quasi-parallèles, un maximum significatif de production de
u0ωu
0
ω est mesuré au bord radial de la zone de recyclage. Ce maximum correspond à la
valeur maximale de ∂Uω/∂r (Ishima et al. 2000[49]) et de u0ω (Figure 5.13). Un deuxième
point de stagnation est situé à environ y = 190mm dans le cas numérique. Une transi-
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tion vers un écoulement du type sillage est clairement apparue. Les Figures 5.9 et 5.13
prouvent que la vitesse de fluctuation radiale sur l’axe est très haute à cet endroit.
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Fig. 5.10 — Profils de vitesse verticale. Résultats numériques (gauche) et expérimentaux
(droite) à y = 3mm, y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm.
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Fig. 5.11 — Profils de vitesse radiale. Résultats numériques (gauche) et expérimentaux
(droite) à y = 3mm, y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm.
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Fig. 5.12 — Contrainte cinétique v0v0. Résultats numériques (gauche) et expérimentaux
(droite) à y = 3mm, y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm.
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Fig. 5.13 — Contrainte cinétique u0u0. Résultats numériques (gauche) et expérimentaux
(droite) à y = 3mm, y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm.
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Fig. 5.14 — Contrainte cinétique u0v0. Résultats numériques (gauche) et expérimentaux
(droite) à y = 3mm, y = 80mm, y = 160mm et y = 240mm.
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5.9 Conclusions
La configuration de bluﬀ-body présentée ici produit des écoulements de recyclage tur-
bulents les plus simples. Il est également approprié pour des applications et forme la base
de nombreux dispositifs à combustion. Il s’agit du mélange créé derrière un corps central
séparant deux courants : la phase polydisperse au centre et l’air annulaire à l’extérieur.
Cet écoulement est caractérisé par un point de stagnation localisé sur l’axe de symétrie.
Une distribution de taille de particules est présentée dans l’écoulement. Les propriétés
statistiques des classes sont montrées et analysées afin de prendre en compte les divers
temps de relaxation des particules. Les résultats présentés ici forment la base d’un en-
semble de données disponibles pour l’essai des modèles. Dans cette étude, nous avons
réalisé la validation des modèles de turbulence k − ε pour la phase continue et le modèle
Rω,ij − qgω pour la phase polydisperse.
La position du point de stagnation n’est pas bien prédite par le modèle de turbulence
k − ε. L’étude antérieur de Vit (1999) [84] a montré une amélioration sensible des pre-
dictions avec le modèle Rij − ε et dans le futur on peut espérer qu’il sera implanté dans
le code Saturne. Les évolutions axiales et radiales des vitesses, ainsi que les contraintes
cinétiques et de cisaillement sont globalement bien prédites. Les résultats des évolutions
radiales de la vitesse moyenne axiale sont satisfaisants dans la zone de recirculation. Par
contre, dans la zone de transition, l’énergie cinétique turbulent et le gradient radial de la
vitesse moyenne axiale sont sous-estimés. En eﬀet, l’énergie cinétique et le gradient radial
de la vitesse moyenne axiale sont sous-estimés.
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6.1 Introduction
La fluidisation est une opération commune des systèmes caractérisés par le contact
fluide-solide avec de nombreuses applications importantes qui s’étendent dans le domaine
médical, le transfert de la chaleur impliquée dans le refroidissement des réacteurs nu-
cléaires, le transport d’énergie solaire en utilisant des écoulements en suspension à gra-
phite, le chauﬀage, le séchage, l’absorption ou désorption, le cracking catalytique des
hydrocarbures intermédiaires et les réactions en phase gazeuse catalytiques hétérogènes
aussi bien que des réactions non catalytiques.
La simulation numérique des lits fluidisés est une technique d’application récente pour
prévoir le comportement de l’écoulement, car il est nécessaire pour l’évolution d’échelle,
la conception, ou optimisation de ces systèmes. Par exemple, Barthod et al. (1999[5])
ont amélioré avec succès la performance d’un lit fluidisé dans les industries du pétrole
par moyen de calculs de CFD. Sinclair (1997)[79] donne une introduction étendue sur
l’application des modèles pour les canalisations verticales gaz-solide. Bien que des outils
CFD pour les écoulements monophasiques ont été largement appliqués avec succès, la
simulation numérique multiphasique n’est toujours pas développée en raison de la diﬃculté
pour décrire la variété d’interactions dans ces systèmes. Par exemple, jusqu’ici il n’y a
aucun accord sur les modèles appropriés de fermeture. En outre, il ne reste aucun accord
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même sur les équations régissantes. En outre, les modèles constitutifs proposés pour les
contraintes en phase solide et le transfert de la quantité de mouvement à l’interphase sont
partiellement empiriques.
Dans ce chapitre on va utiliser les concepts décrits précédemment au sujet de la modé-
lisation d’un système multiphasique (Chapitre 1 et Chapitre 2) appliqués à la prédiction
hydrodynamique d’un système chargé en particules pour valider son caractère dense ainsi
que le comportement au niveau des intéractions fluide-fluide et des intéractions particule-
particule pour le transfert des propriétés au moyen des collisions.
6.2 Description fondamentale des lits fluidisés
Dans la fluidisation, on considère une couche (lit) de particules solides, fines reposant
sur une grille poreuse horizontale à l’intérieur d’une colonne assimilable à un cylindre
vertical. Le lit initialement stationnaire, est apporté à un état fluidisé par l’écoulement
ascendant du gaz (éventuellement du liquide) qui circule au travers de la couche. Avec
l’augmentation progressive du débit de gaz on réalise que pour les plus faibles vitesses, la
couche de solides reste sur la grille sans mouvements visibles (Fig. 6.1(a)). Si on augmente
encore la vitesse, des vibrations de particules se présentent pour une vitesse Umf (vitesse
minimale de fluidisation) et on note une expansion de la couche en atteignant ainsi la
transition entre l’état fixe et l’état fluidisé du lit de particules (Fig. 6.1(b)). Dans le lit
fluidisé, les particules sont jugées suspendues par la traînée du fluide et dans certains cas
elles sont expulsées intensément hors du conteneur. Quand il existe une grande diﬀérence
de masse volumique entre la phase fluide et les particules solides, une graduelle augmenta-
tion de la vitesse du fluide cause typiquement des grandes bulles ou d’autres instabilités.
Plusieurs types d’instabilités sont décrits par Kunii et Levenspiel (1991)[54].
Des phénomènes naturels présents dans l’environnement sont caractérisés par des tem-
pêtes de sable, l’érosion de dunes, l’ablation aérodynamique et la poussière cosmique. Le
dessin optimal de certain procédé industriel et la correcte prise en compte du phénomène
naturel qui est décrit par un écoulement gaz-solide demande une vaste connaissance des
principes qui régissent sa dynamique.
Le principe de la fluidisation a été employé la première fois sur une échelle industrielle
en 1922 pour la gazéification du charbon à grain fin. Depuis lors, des lits de fluidisation
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ont été appliqués dans beaucoup de procédés industriellement importants.
Fig. 6.1 — (a) Lit Fixe ; (b) Lit Fluidisé
6.3 Régimes de fluidisation
Toute conception des systèmes gaz-solide est classifiée sur la base de son état de
mouvements des éléments solides. En concernant un système de petites particules solides
confinées, le gaz qui s’introduit à une vitesse faible, se filtre simplement entre les interstices
formés par les espaces interparticulaires, alors que les particules restent sans mouvement.
Les éléments solides dans ce cas établissent le état d’une lit fixe (Fig. 6.2(a)). À une vitesse
plus élevée encore, un point est atteint où toutes les particules sont juste suspendues par
le gaz qui pousse vers le haut. A ce moment, la force de friction entre la particule et le
fluide équilibre le poids des particules, le composant vertical de la force de compression
entre les particules adjacentes disparaît, et la perte de pression par toute la section du lit
égale environ le poids de fluide et des particules dans cette section. Le lit est considéré
être juste fluidisé et désigné sous le nom d’un lit à la fluidisation minimal (Fig. 6.2(b)).
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Avec une augmentation de débit au delà de la fluidisation minimale, on observe de
grandes instabilités avec le bouillonnement du gaz. À des débits plus élevés, l’agitation
devient plus violente et le mouvement des solides devient plus vigoureux. En outre, le
lit n’augmente pas beaucoup au delà de son volume à la fluidisation minimale. Un tel lit
s’appelle un lit fluidisé agrégatif, un lit fluidisé hétérogène ou un lit fluidisé à bulles ; Fig.
6.2(c).
Fig. 6.2 — Divers régimes de fluidisation
Les lits fluidisés qui emploient du gaz ou liquide sont considérés en phase dense et il
existe une limite supérieure assez clairement définie à la surface du lit. Dans les systèmes
gaz-solide, les bulles de gaz fusionnent et se développent pendant qu’elles montent, et dans
un lit assez profond de petit diamètre, elles peuvent par la suite devenir assez grandes
pour se propager au travers du récipient. Dans le cas des particules fines, elles coulent
vers le fond de façon discrète par la parois et autour du gaz qui s’élève. Ces canalisations
axiales sont représentées sur la figure 6.3(d). Pour les particules grosses, la partie du lit
au-dessus de la bulle est poussée vers le haut, comme par un piston. C’est environ à ce
moment que d’autres bulles se forment, et ce mouvement oscillant instable est répété. Ceci
s’appelle un slug plat. Le Slugging est particulièrement sérieux dans de lits de fluidisation
longs et étroits.
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Fig. 6.3 — Divers régimes de fluidisation (continuation)
Quand des particules fines sont fluidisées à un débit suﬃsamment élevé de gaz, la
vitesse terminale des solides est très elevée, la surface supérieure du lit disparaît, l’entraî-
nement devient appréciable, et, au lieu des bulles, on observe un mouvement turbulent
des groupes solides et des poches du gaz de diverses tailles et formes. C’est le lit fluidisé
turbulent, représenté sur la figure 6.3(e). Avec un accroissement de la vitesse du gaz, les
solides sont traînés hors du lit par le gaz. Dans cet état nous avons un lit fluidisé à phase
dispersée avec le transport pneumatique des solides ; voir la figure 6.3(f).
6.4 Avantages et inconvénients des lits fluidisés
Les lits fluidisés denses à bulles représentent la majeure partie des applications, bien
qu’ils puissent également être opérés sans bulles. Le comportement d’un lit fluidisé à
bulles en phase dense peut être traité comme un écoulement. Les lits fluidisés denses
généralement ont les caractéristiques suivantes qui favorisent leur utilisation dans des
applications diverses :
1. Le mouvement permanent des particules qui ressemble à celui d’un fluide, permet
de manipuler de façon continue, contrôlée et automatique les opérations avec une
relative facilité, ainsi comme le transport des solides dans et hors du lit.
2. Transfert thermique élevé vers la surface du lit et du gaz aux particules, menant à
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l’uniformité de la température dans le lit.
3. Taux de transfert de masse élevée entre le gaz et les particules, ce qui fait de ce
mode de contact l’un de plus convenable.
4. Application sur un grand choix de propriétés des particules et sur un taux élevé
de mélange des solides, à cet eﬀet les opérations peuvent être contrôlées de façon
simple et en sécurité.
Les lits fluidisés présentent au même temps les inconvénients suivants :
1. Pour les lits de bouillonnement avec des particules fines, la diﬃcile description du
mouvement du gaz, avec ses grandes déviations de l’écoulement en slug plat, repré-
sente un contact ineﬃcace. Ceci devient particulièrement sérieux quand est exigée
une conversion élevée du réactif gazeux ou de la sélectivité élevée d’une réaction
intermédiaire.
2. Le mélange rapide dans le lit mène aux temps de séjour non-uniformes des solides
dans le réacteur. Pour le traitement continu des solides, ceci donne un produit non-
uniforme et une performance très pauvre, particulièrement à niveaux de conversion
élevée.
3. Des solides friables sont pulvérisés et entraînés par le gaz et ils doivent être rempla-
cés.
4. L’érosion des tubes et des conteneurs due à l’abrasion par des particules peut être
sérieuse.
L’avantage convaincant du contact gaz-solide dans le mécanisme de la fluidisation est
l’économie reportée qui a été responsable de son utilisation dans des opérations indus-
trielles. Mais un tel succès dépend de comprendre et de surmonter ses inconvénients.
6.5 Classification des particules fluidisées
Les particules peuvent être classifiées dans quatre groupes (A, B, C et D) basé sur leur
comportement de fluidisation (Geldart, 1973[32]). Cette classification, connue sous le nom
de classification de Geldart est montrée dans la figure , où des particules sont classifiées
en termes de la diﬀérence de la masse volumique entre les particules et le gaz (ρg − ρg),
et le diamètre moyen de particules dp. La figure (6.4) a été obtenue empiriquement et a
144
6.5 Classification des particules fluidisées
été largement adoptée dans la recherche et la conception fondamentale des lits de fluidi-
sation gaz-solide. Cependant, il convient de noter que quelques variables de fluidisation
additionnelles à (ρg− ρg) et dp peuvent changer la délimitation des groupes de particules.
Par exemple, pour la fluidisation en utilisant diﬀérents types de gaz, la nature cohésive
des particules due à sa surface ou aux forces de contact entre particules, peut changer
de manière significative en raison des caractéristiques du gaz adsorbé par les particules.
De même, la vitesse, la température, et la pression du gaz peuvent également aﬀecter les
caractéristiques des particules fluidisées, qui ont pour conséquence de changer à leur tour
la délimitation de groupe de particules.
Fig. 6.4 — Classification de Geldart pour les particles fluidisés (Geldart, 1973)
Groupe A : Les particules de A sont caractérisés par :
— Avec une taille typique de 30− 100 µm, elles sont rapidement fluidisées.
— Les lits de ce groupe peuvent être opérés en régime particulaire et en régime à bulles.
— Le lit augmente considérablement avant que le régime à bulles s’établisse.
— Ici les forces hydrodynamiques sont importantes ; les forces de contact interparticu-
laires peuvent également jouer un rôle significatif.
— La vitesse du gaz pour la fluidisation minimal, Umf , est plus petite que celle pour
la fluidisation minimal à bulles Umb.
Groupe B : Cette type de particules sont les plus communes dans les lits fluidisés.
— Elles sont plus grosses que les particules du groupe A et plus denses.
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— Dans ces cas, la vitesse de fluidisation minimal Umf égale la vitesse de fluidisation
à bulles minimal Umb.
— Des petites bulles sont formées après le distributeur et qui ensuite grossissent au
long du lit.
— La taille des bulles est indépendante de la dimension des particules.
Groupe C :
— Particules avec un diamètre très petit sont fortement cohésives.
— Ces particules sont diﬃcile à fluidiser et elles ont une tendance à se lever de façon
groupée.
— Les forces de contact interparticulaire telles que la force de van der Waals, les forces
capillaires, et les forces électrostatiques dominent les forces hydrodynamiques.
— Quand on arrive à fluidiser les particules, l’expansion du lit peut être très haute.
— Dans les grands lits, elles occasionnent la formation des canaux du gaz sans produc-
tion de fluidisation.
Groupe D :
— Particules très grandes et denses. Elles comportent une diamètre dp > 1mm.
— Il se produit des bulles qui se fusionnent et se développent rapidement.
— La phase dispersée à l’entourage des bulles a une basse porosité.
— Le régime à piston est présent lorsque la taille de bulle approche le diamètre du lit.
— Jaillissement des particules à la surface du lit.
6.6 Simulation numérique d’un lit dense monodis-
perse
6.6.1 Description des simulations
Des calculs ont été développés pour prédire le comportement d’un lit fluidisé comme
celle représentée sur la Figure 6.5. Il s’agit d’une géométrie rectangulaire de 0, 15m de
longueur par 0, 30m de hauteur qui sert à fluidiser un lit composé de particules sphériques
en verre de 485µm de diamètre avec une masse volumique de 2640 kg/m3. Le hauteur
initiale du lit est de 0, 16m avec un taux de présence établi par une fraction volumique
initiale de 0, 42. La vitesse verticale de fluidisation est accordée en 0, 27 m/s.
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Fig. 6.5 — Géométrie rectangulaire pour la simulation d’un lit fluidisé dense.
Les caractéristiques physiques de la phase continue et du système sont montrés dans
le tableau 6.1.
Paramètre Description Valeur
ρg Masse volumique du gaz 1,28 (kg/m3)
µg Viscosité du gaz 1,7e-5 (Pa · s)
e Coeﬃcient d’élasticité 0,9
αs,max Fract. volumique du solide maximale 0,64
DT Diamètre interne de la colonne 0,15 (m)
H Hauteur de la colonne 0,3 (m)
Hmf Hauteur initiale du lit 0,16 (m)
Tab. 6.1 — Propriétés physiques de la phase continue et du système.
6.6.2 Maillages
Tout calcul doit être appuyé sur la base d’un code numérique qui, indépendant de la
taille des cellules de son maillage, puisse rendre les résultats de façon reproductible. On
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s’intéresse tout d’abord à l’influence qui peut poser la taille de cellules du maillage sur
les résultats des simulations. A cette eﬀet, on prédit la hydrodynamique d’un lit fluidisé
monodisperse dense soumis à l’influence de trois maillages de diﬀérente taille. En suite,
on va comparer les résultats pour établir l’état de reproductibilité du code.
L’étude a été basé sur les simulations réalisées en trois diﬀérents maillages qui sont
montrés dans la Figure 6.6. Il s’agit de trois maillages de domaine rectangulaire pseudo
2D constitué du premier par 15 × 30 cellules ; du deuxième par 30 × 60 cellules et du
troisième par 60× 120 cellules. La hauteur est de 0.3m et la largeur de 0.15m.
Fig. 6.6 — Trois maillages utilisés pour l’étude de l’influence du maillage.
6.6.3 Mesures
On acquiert des résultats correspondants aux grandeurs moyennes sur trois sondes
situées à y = 0.01m ; y = 0.05mm et y = 0.1m sur l’axe vertical au centre de la géométrie
(Figure 6.7). Les résultats sont confrontés aux courbes tracées de la fraction volumique
moyenne dans le temps pour observer l’éventuelle tendance vers un état stable.
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Fig. 6.7 — Localisation des sondes numériques utilisées pour l’étude de l’influence du
maillage.
6.6.4 Description numérique
Pour le transport de toutes les variables (composantes des vitesses, taux de présence
des deux phases, grandeurs turbulentes des deux phases), la méthode de discrétisation des
volumes finis quick-upwind a été systématiquement utilisée. Les calculs ont été eﬀectués en
pas de temps uniforme avec un pas de référence de 10−4s, un nombre de Courant maximum
fixé à 1 pour chaque phase et un nombre de Fourier maximum fixé à 1 pour chaque phase.
Pour chacune des simulations, la condition limite en pression en sortie de domaine est
du type ∂∂n
∂P
∂τ = 0. Les grandeurs turbulentes (énergies cinétiques des deux phases ou
contraintes cinétiques, dissipation turbulente et covariance des mouvements fluctuants)
sont initialisées dans le domaine à 10−4. Quant au taux de présence des particules, il est
initialisé à 10−9.
Les calculs ne prennent en compte que les termes de traînée et de pression moyenne
dans le transfert interfacial de quantité de mouvement (pas de terme de masse ajoutée, ni
de lift, ni de force de pression turbulente). Il n’y a pas de transfert de masse, ni d’énergie.
La turbulence de l’air est donnée par un modèle de type k − ε tandis que le modèle de
turbulence q2ω − q12 a été pris pour l’étude de la turbulence des particules. L’influence des
particules sur la turbulence de l’air a également été systématiquement prise en compte
avec Cε3 = 1.2 dans les termes supplémentaires des équations de transport de k et ε,
ce qui fournit une modification de la viscosité turbulente de l’air due à la présence des
particules (voir section 1.3.1). D’autres options numériques retenues sont les suivantes :
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— Réactualisation des vitesses en fin de pas de temps à partir du gradient d’incrément
de pression.
— Couplage vitesse isotrope.
— Précision visée sur la somme des taux de présence = 10−8.
— Solveur des fractions : cgstab.
6.6.5 Présentation des Résultats
La Figure 6.8 montre une séquence de simulation correspondante à trois maillages
pour le cas monodisperse. Le taux de présence évolue de façon diﬀérente sur les sondes
de mesure comme il est constaté aussi dans les Figures 6.11, 6.12 et 6.13. En eﬀet, la
fraction volumique du solide dans le lit a une tendance à atteindre le même état stable
après quelques secondes. La sonde localisée à y = 0, 01m présente une rapide transition
vers la stabilisation, tandis que les mesures de la fraction volumique de la sonde à y =
0, 10m semble avoir un comportement oscillatoire pour la maille de 15× 30 cellules. Les
mailles plus fines ont un comportement similaire et après une dizaine de secondes le taux
de présence atteint des valeurs à l’état stable. En ce qui concerne l’énergie cinétique
turbulente de la phase disperse, on constate sur la séquence de simulation de la Figure 6.9
et aussi sur les Figures 6.11, 6.12 et 6.13 que l’évolution se comporte de façon diﬀérente.
D’après l’information acquies sur les sondes, il existe une agitation de particules plus
élevée sur les niveaux supérieurs près de la surface du lit mais la grosse maille n’est pas
capable de reproduire le même eﬀet d’évolution dans le temps. Les deux maillages fins
présentent des comportements similaires à travers le temps pour les trois sondes.
Dans le cas de l’énergie cinétique turbulente de la phase continue l’évolution dans le
temps présente des caractéristiques similaires à celles de la phase disperse. Le maillage
le plus gros présente des résultats très diﬀérents en indiquant une variation petite aux
changements de l’énergie due à l’agitation des particules, ce qui fait dans une première
considération, de ne pas prendre en compte ce maillage pour de futurs lancements de
calculs.
Dans le contexte de la vitesse moyenne de la phase continue, on aperçoit sur la Figure
6.10, la présence de zones de recirculation dans la partie supérieure du domaine. L’évolu-
tion de la vitesse semble avoir un comportement similaire pour les deux sondes inférieures
en atteignant la même valeur de l’état stable. Sur la sonde à y = 0, 10m l’évolution de
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la vitesse a une variation diﬀérente pour la maille de 15 × 30 cellules, car il existe un
rapport oscillatoire initial de la vitesse, et finalement la vitesse suit une valeur élevée et
non stable.
Dans le but d’avoir une bonne prédiction du système en considération, il faudra par
la suite prendre en compte l’un des maillages les plus fins. Cependant ce qui est une
autre contrainte numérique liée aux bonnes performances, c’est le temps de calcul qui
est proportionnel aux nombres de cellules. Ainsi, une solution pour garder un nombre de
cellules convenable tout en conservant un temps de calcul acceptable, serait de générer
un maillage serré aux zones de majeur activité hydrodynamique.
Fig. 6.8 — Séquence de simulation de la fraction volumique du solide. Etude de l’influence
du maillage.
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Fig. 6.9 — Séquence de simulation de l’énergie cinétique turbulente du solide. Etude de
l’influence du maillage.
Fig. 6.10 — Séquence de simulation de la vitesse du gaz. Etude de l’influence du maillage.
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Fig. 6.11 — Evolution des grandeurs moyennes sur la sonde située à y = 0.01m. Etude de
l’influence du maillage avec 15× 30 ; 30× 60 et 45× 90 cellules.
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Fig. 6.12 — Evolution des grandeurs moyennes sur la sonde située à y = 0.05m. Etude de
l’influence du maillage avec 15× 30 ; 30× 60 et 45× 90 cellules.
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Fig. 6.13 — Evolution des grandeurs moyennes sur la sonde située à y = 0.10m. Etude de
l’influence du maillage avec 15× 30 ; 30× 60 et 45× 90 cellules.
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6.7 Simulations avec une distribution bidisperse
Un fois constaté la reproductibilité des résultats au moyen d’une étude de l’influence
du maillage, nous allons nous eﬀorcer à traiter l’étude d’un lit fluidisé en contenant une
distribution de particules de deux classes diﬀérentes soumise à l’eﬀet d’une vitesse va-
riable de l’air à l’entrée du lit. Il est bien connu dans la pratique que la distribution de
taille particulaire joue un rôle important dans le comportement des mélanges gaz-solide.
Beaucoup de chercheurs ont étudié cet eﬀet sur le comportement hydrodynamique des lits
fluidisés. Par exemple, De Groot (1967)[20] a conclu que l’expansion du lit dans les réac-
teurs industriels peut augmenter par un facteur de deux quand une grande distribution
de tailles est utilisée au lieu d’une distribution monodisperse.
Grace et Sun (1991)[39] ont eﬀectué de nombreuses expériences avec un lit fluidisé en
monodisperse, une distribution bidisperse et une distribution étendue en taille/poids de
particules du type A de Geldart. Ils ont étudié l’influence des fines sur l’hydrodynamique
dans le lit fluidisé. Ils ont rapporté que la vitesse minimale de fluidisation était plus haute
avec les distributions bimodales et étendue à celle du cas monodisperse avec la même
taille moyenne. En outre, précédemment De Groot (1967) a conclu que l’expansion du
lit était plus grande pour une distribution étendue ou bimodale que pour un cas mono-
disperse. Cette diﬀérence d’expansion du lit est petite autour de la vitesse minimale de
fluidisation et elle accroît avec l’augmentation de la vitesse superficielle du gaz. Bien que
les expériences de Grace et Sun (1991) aient été eﬀectuées avec de petites particules de
type de Geldart A, leurs résultats présentent une bonne description qualitative des diﬀé-
rents types de comportement des lits de fluidisation avec une distribution monodisperse
et une autre bimodale. Dans un réacteur à lit fluidisé, l’action de mélange est produite
par la montée des bulles, dont les sillages et la dérive associés mènent le mouvement des
particules. Les bulles dans un lit fluidisé contenant un mélange binaire causent également
la ségrégation. Dans les lits de fluidisation contenant un mélange binaire de particules,
soit par taille ou soit par masse volumique, le mélange complet est seulement réalisé dans
des conditions hydrodynamiques spécifiques. Wu et Baeyens (1998)[86] ont expérimenta-
lement étudié l’eﬀet d’une distribution bimodale sur l’action du mélange dans les lits de
fluidisation avec des types de particules assez grands, Geldart B et de D. Ils ont défini un
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où X est la concentration des particules grandes/lourdes dans la région supérieure du
lit dense, et hXi est la concentration moyenne des particules grandes/lourdes dans le
lit entier. Le mélange parfait est atteint lorsque M est égal à 1. Wu et Baeyens (1998)
ont corrélé l’index de mélange avec la vitesse superficielle du gaz, le rapport du lit Hau-
teur/Diamètre total, la vitesse minimale de fluidisation des particules les plus petites et
les plus grandes, et du rapport de diamètre de particules. L’index de mélange était petit
pour des vitesses de gaz près de la vitesse minimale de fluidisation, et il accroît avec la
vitesse de gaz. L’éparpillement d’information sur leur corrélation était, cependant, très
grand.
Rasul et al. (1999)[69] ont étudié les diﬀérents types de ségrégation produits dans
les lits fluidisés avec une distribution bimodale, en étudiant "le potentiel de ségrégation".
Spécifiquement, ils ont étudié le cas d’unmélange binaire avec de petites, lourdes particules
et grandes, plus légères particules. À une faible vitesse de gaz de fluidisation, les petites,
lourdes particules ont été préférentiellement isolées au fond du lit fluidisé, et les grandes,
plus légères particules étaient au dessus. Avec l’augmentation de la vitesse du gaz, il peut
se produire un eﬀet inverse. Ceci signifie que les petites et lourdes particules sont déplacées
préférentiellement vers le haut du lit et les grandes, et légères particules descendent.
L’objectif principal de ce travail est de simuler le comportement de l’écoulement des lits
de fluidisation contenant une distribution bimodale et de comparer ce comportement à
celui des lits de fluidisation contenant une distribution monodisperse. Les détails de la
physique derrière les résultats expérimentaux précédents sont élucidés par l’intermédiaire
des simulations.
6.7.1 Description des simulations
Les simulations numériques ont été eﬀectuées dans le domaine représenté par la Figure
6.5 avec deux cas de distributions bimodales et de propriétés de mélange, comme il est
indiqué dans le tableau 6.2. On a fait également la simulation d’un lit fluidisé avec une
distribution monodisperse avec le même diamètre moyen que la distribution bimodale. La
fluidisation utilisée et ses propriétés sont données dans le tableau 6.1.
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Sphères en verre 485 2640 0,18 19 0,42
Mélange Bidisperse : Cas 1
Sphères en verre 500 2640 0,19 20 0,21
Sphères en verre 200 2640 0,04 3,2 0,21
Tab. 6.2 — Propriétés physiques des systèmes de particules bidisperses et monodisperses
(Van Wachem et al., 2001).
Le calcul des vitesses minimales de fluidisation est basé sur la corrélation empirique
de Wen et de Yu (1966)[85]. En raison de la grosseur des particules, la vitesse minimale
de fluidisation est égale à celle du régime de fluidisation à bulles. Au début, la partie
inférieure du lit fluidisé est remplie d’un mélange de deux particules au repos avec une
fraction volumique de solides uniforme. Au cas bidisperse la fraction de masse serait placée
0.5 pour les grandes et petites particules.
6.7.2 Maillage
D’après l’étude de l’influence du maillage, on garde le maillage représenté par le do-
maine rectangulaire pseudo 2D constitué par 30×60 cellules qui permet la reproductibilité
des calculs et aussi le déroulement de temps du processeur de façon convenable. La hauteur
est de 0.3m et la largeur de 0.15m, voir Figure 6.14.
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Fig. 6.14 —Maillage rectangulaire pour la simulation des cas bidisperses et monodisperses.
6.7.3 Mesures
L’acquisition de données a été réalisée en activant l’obtention de la moyenne dans le
temps des principales grandeurs qui décrivent le comportement du lit fluidisé. Une fois
établi le dernier pas de simulation moyenne, on fait la moyenne de la fraction volumique
du solide par ligne horizontale à une hauteur variable de chaque centimètre. Au total 25
points d’analyse ont été eﬀectués pour permettre le tracé des courbes de présence de solide
à diﬀérentes hauteurs. Le schéma de la Figure 6.15 résume la procédure de l’acquisition
de résultats.
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Fig. 6.15 — Démarche pour l’obtention de la moyenne de la fraction volumique du solide
à une hauteur variable.
6.7.4 Description numérique
Pour le transport de toutes les variables (composantes des vitesses, taux de présence
des deux phases, grandeurs turbulentes des deux phases), la méthode de discrétisation des
volumes finis quick-upwind a été systématiquement utilisée. Les calculs ont été eﬀectués en
pas de temps uniforme avec un pas de référence de 10−4s, un nombre de Courant maximum
fixé à 1 pour chaque phase et un nombre de Fourier maximum fixé à 1 pour chaque phase.
Pour chacune des simulations, la condition limite en pression en sortie de domaine est
du type ∂∂n
∂P
∂τ = 0. Les grandeurs turbulentes (énergies cinétiques des deux phases ou
contraintes cinétiques, dissipation turbulente et covariance des mouvements fluctuants)
sont initialisées dans le domaine à 10−4. Quant au taux de présence des particules, il est
initialisé à 10−9.
Les calculs ne prennent en compte que les termes de traînée et de pression moyenne
dans le transfert interfacial de quantité de mouvement (pas de terme de masse ajoutée, ni
de lift, ni de force de pression turbulente). Il n’y a pas de transfert de masse, ni d’énergie.
La turbulence de l’air est donnée par un modèle de type k − ε tandis que le modèle de
turbulence q2ω − q12 a été pris pour l’étude de la turbulence des particules. L’influence des
particules sur la turbulence de l’air a également été systématiquement prise en compte
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avec Cε3 = 1.2 dans les termes supplémentaires des équations de transport de k et ε,
ce qui fournit une modification de la viscosité turbulente de l’air dû à la présence des
particules (voir section 1.3.1). D’autres options numériques retenues sont les suivantes :
— Réactualisation des vitesses en fin de pas de temps à partir du gradient d’incrément
de pression.
— Couplage vitesse isotrope.
— Précision visée sur la somme des taux de présence = 10−8.
— Solveur des fractions : cgstab.
6.7.5 Présentation des Résultats
La Figure 6.16 montre une représentation visuelle de la fraction volumique de solides
et leur conditions de simulation pour le mélange bidisperse. On peut apercevoir que la
ségrégation dépendant du temps se produit principalement dans et autour des proches
vides, et que les bulles sont la cause de ce comportement de ségrégation. En accord avec
van Wachem et al. (2001)[82] la vitesse de diﬀusion relative est beaucoup plus grande
dans ces proches vides que dans la phase particulaire dense, parce que les particules ont
l’espace pour “vibrer” et peuvent se déplacer beaucoup plus facilement. La Figure 6.17
prouve que l’expansion du lit est plus grande dans le lit fluidisé avec un mélange bidisperse
que avec un mélange monodisperse. Ce résultat est conforme aux résultats de De Groot
(1967) et Grace et Sun (1991). La diﬀérence dans l’expansion du lit est principalement
due à la diﬀusion ascendante de l’espèce la plus petite. Reliée à ceci, la vitesse minimum
de fluidisation est également sensiblement abaissée dans les cas avec une composition à
granulométrie bidisperse.
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Fig. 6.16 — Fraction volumique de solides indiquant les bulles et la surface du lit pour le
mélange bidisperse.
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Fig. 6.17 — Fraction volumique moyenne de solides en fonction de l’expansion du lit pour
le cas du mélange bidisperse et le mélange monodisperse à V = 0.27(m/s).
Les Figures 6.18 et 6.19 montrent les taux de présence des particules grosses et petites
respectivement, tout au long de la colonne de fluidisation. Ces fractions volumiques en
fonction de la vitesse superficielle du gaz présentent dans les deux figures que le compor-
tement de l’expansion du lit a la même tendance à atteindre une expansion plus grande
lorsqu’on augmente cette vitesse.
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Fig. 6.18 — Fraction volumique moyenne de particules Dp = 500µm en fonction de l’ex-
pansion du lit pour le cas bidisperse.
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Fig. 6.19 — Fraction volumique moyenne de particules Dp = 200µm en fonction de l’ex-
pansion du lit pour le cas bidisperse.
Ainsi, on constate que les expansions du lit pour une vitesse du gaz de 0, 19m/s cor-
respondent à une hauteur de 0, 124m, tandis que pour une vitesse de 0, 55m/s l’expansion
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est de 0, 177m/s. On peut apercevoir aussi que la présence du solide dans le fond de la
colonne est plus concentre pour les cas où la vitesse est près de la vitesse minimale de
fluidisation. De même, on observe dans la Figure 6.20 que ce même comportement est
présent sur un système de particules monodisperses, c’est à dire les eﬀets d’expansion
du lit et de la concentration préférentielle pour les diﬀérentes valeurs de la vitesses sont
trouvés.























































Fig. 6.20 — Fraction volumique moyenne de particules monodisperses en fonction de l’ex-
pansion du lit.
La Figure 6.21 qui donne la variation de l’expansion du lit en fonction de la vitesse
de fluidisation, montre la diﬀérence dans l’expansion du lit entre le cas bidisperse et
monodisperse. La diﬀérence dans l’expansion du lit entre les cas bidisperse et monodisperse
avec l’augmentation de la vitesse du gaz atteint une valeur relativement uniforme pendant
la phase du mélange.
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Fig. 6.21 — Expansion du lit en fonction de la vitesse superficielle du gaz pour le mélange
bidisperse et pour le mélange de particules monodisperses.
Une partie de la diﬀérence entre le comportement d’expansion du lit et le décalage
de la vitesse minimum de fluidisation peut être expliquée parce que la force de pesanteur
dépend d’un type diﬀérent de moyenne (van Wachem et al., 2001). On constate que au-
delà d’une vitesse de 1m/s, l’ensemble granulaire est poussé vers le haut en obligeant
l’échappement de matière.
6.8 Influence du coeﬃcient d’élasticité e.
Cette partie est consacrée à l’étude de l’influence du coeﬃcient d’élasticité sur l’hy-
drodynamique des lits fluidisés denses. Il se trouve que l’hydrodynamique des lits fluidisés
denses et le comportement des bulles dépendent fortement de la quantité d’énergie dissipée
pendant les collisions particule-particule. Les chocs entre particules sont décrits par des
lois de collision, ce qui explique la dissipation de l’énergie due aux interactions non-idéales
de particules au moyen d’un coeﬃcient empirique d’élasticité et de frottement (approche
de sphère dure, Hoomans et al., 1996[44]). Le rôle de ces paramètres de collision a été
rapporté par plusieurs auteurs en ce qui concerne la formation des bulles et la ségrégation
dans les lits fluidisés denses (Goldschmidt et al., 2001[35] ; Hoomans, 1998[43] ; Tsuji et
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al., 1993[80]) et la formation des agglomérats dans les canalisations verticales (Ouyang et
Li, 1999[68]).
Dans beaucoup de processus industriels de lits fluidisés denses, par exemple la po-
lymérisation en phase gazeuse, des mélanges des particules avec diﬀérentes propriétés
physiques sont produits. Quand les particules diﬀèrent en taille et/ou masse volumique,
la ségrégation peut se produire. La ségrégation est plus marquée à faible vitesse du gaz
quand il y a une diﬀérence appréciable de masse volumique des particules. Même un sys-
tème fortement ségrégué, cependant, peut être mélangé assez bien si la vitesse du gaz est
augmentée suﬃsamment, bien qu’il puisse être diﬃcile d’enlever les dernières traces de la
ségrégation. Des bulles ont été identifiées comme le véhicule pour favoriser le mélange et
la ségrégation. Les bulles d’ascension portent un mélange des particules jusqu’au sommet
du lit et dérangent l’état d’emballage du lit, de sorte que la ségrégation de plus grandes
ou plus lourdes particules puisse se produire.
6.8.1 Description des simulations
La Figure 6.22 montre la géométrie employée pour les simulations numériques du lit
fluidisé. Les dimensions du domaine sont 15cm de longueur par 60cm de hauteur. Pour
étudier l’influence du coeﬃcient d’élasticité on considère trois situations de fluidisation
avec deux sortes de distributions de particules : grosses et petites. Les deux premières
situations correspondent aux simulations indépendants des deux types de particules ; en-
suite on lance la simulation bidisperse en considérant l’intéraction entre particules. Les
caractéristiques physiques des particules ainsi que les conditions d’opération du lit fluidisé









Mélange monodisperse : Cas 1
Grosses 2,50 2526 1,28 0,48
Mélange monodisperse : Cas 2
Petites 1,50 2523 0,92 0,48
Mélange Bidisperse
Grosses 2,50 2526 1,28 0,24
Petites 1,50 2523 0,92 0,24
Tab. 6.3 — Propriétés physiques des particules (Goldschmidt et al., 2001).
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Paramètre Description Valeur
ρg Masse volumique du gaz 20 (kg/m3)
µg Viscosité du gaz 1,8e-5 (Pa · s)
e Coeﬃcient d’élasticité 0,9
αs,max Fract. volumique du solide maximale 0,64
DT Diamètre interne de la colonne 0,15 (m)
H Hauteur de la colonne 0,60 (m)
Hmf Hauteur initiale du lit 0,15 (m)
Tab. 6.4 — Propriétés physiques de la phase continue et du système.
Le hauteur initiale du lit est de 0, 15m pour tous les cas avec un taux de présence établi
par une fraction volumique initiale de 0, 42 pour les cas monodisperse et de 0, 21 pour le cas
bidisperse. Les vitesses de fluidisation minimale ont été déterminées expérimentalement à
partir des mesures de chute de pression au-dessus du lit et les paramètres de collision de
particules ont été obtenus à partir des mesures détaillées d’impact exécutées par le groupe
de recherche d’impact à l’Open University de Milton Keynes (Goldschmidt et al., 2001).
La vitesse verticale de fluidisation est accordée en 1, 1 m/s, ce qui est entre la vitesse
minimum de fluidisation des deux composants.
Fig. 6.22 — Géométrie rectangulaire pour la simulation d’un lit fluidisé dense.
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La prédiction précise de la ségrégation est exigée pour améliorer la conception et opéra-
tion des processus de lits fluidisés. Dans la décennie passée, des progrès considérables ont
été accomplis pour modeler l’hydrodynamique fondamentale des suspensions gaz-fluide,
et maintenant les lits fluidisés peuvent être modelés avec les modèles multi-fluides La-
grangienne et Eulerian. Hoomans et al. (2000)[45] ont démontré la capacité des modèles
discrets de particules de prévoir la ségrégation dans les lits gaz-fluidisés denses. Ils ont
observé une influence forte des paramètres de collision de particule-particule sur la dy-
namique des bulles et les conséquents taux de ségrégation. Mathiesen et al. (2000)[66]
ont avec succès modelé les profils axiaux de ségrégation obtenus avec des techniques de
l’anémométrie laser doppler (LDA) et de l’anémométrie phase doppler (PDA) dans une
canalisation verticale d’échelle de laboratoire, en utilisant un modèle multifluide. Dans
des écoulements de canalisation verticale le transfert cinétique de quantité de mouvement
forme le mécanisme dominant de transfert de quantité de mouvement.
6.8.2 Maillage
Les dimensions du maillage correspondent à celles présentées dans la Figure 6.22. Le
maillage est constitué d’une géométrie rectangulaire pseudo-2D avec 30× 120 cellules ce
qui fait ∆x = 0, 5cm par ∆y = 0, 5cm. Voir Figure 6.23
Fig. 6.23 — Maillage rectangulaire pour l’étude de l’influence du coeﬃcient d’élasticité.
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6.8.3 Mesures
Le taux de ségrégation a été mesuré avec la hauteur moyenne produite par les deux
phases de particules dans le lit. Cette hauteur du lit est calculée par intervention de la
fraction volumique du solide en accord à la formule





où αω,cell est la fraction volumique de la phase particulaire ω dans la cellule et hcell est la
hauteur moyenne de la cellule. On va comparer les résultats obtenus du comportement des
dynamiques pour chaque situation, c’est à dire, pour les simulation des particules grosses
et petites de façon indépendante ; ensuite l’hydrodynamique simultanée de l’intéraction
entre particules grosses et petites.
6.8.4 Description numérique
Pour le transport de toutes les variables (composantes des vitesses, taux de présence
des deux phases, grandeurs turbulentes des deux phases), la méthode de discrétisation des
volumes finis quick-upwind a été systématiquement utilisée. Les calculs ont été eﬀectués en
pas de temps uniforme avec un pas de référence de 10−4s, un nombre de Courant maximum
fixé à 1 pour chaque phase et un nombre de Fourier maximum fixé à 1 pour chaque phase.
Pour chacune des simulations, la condition limite en pression en sortie de domaine est
du type ∂∂n
∂P
∂τ = 0. Les grandeurs turbulentes (énergies cinétiques des deux phases ou
contraintes cinétiques, dissipation turbulente et covariance des mouvements fluctuants)
sont initialisées dans le domaine à 10−4. Quant au taux de présence des particules, il est
initialisé à 10−9.
Les calculs ne prennent en compte que les termes de traînée et de pression moyenne
dans le transfert interfacial de quantité de mouvement (pas de terme de masse ajoutée, ni
de lift, ni de force de pression turbulente). Il n’y a pas de transfert de masse, ni d’énergie.
La turbulence de l’air est donnée par un modèle de type k − ε tandis que le modèle de
turbulence q2ω − q12 a été pris pour l’étude de la turbulence des particules. L’influence des
particules sur la turbulence de l’air a également été systématiquement prise en compte
avec Cε3 = 1.2 dans les termes supplémentaires des équations de transport de k et ε, ce
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qui crée une modification de la viscosité turbulente de l’air due à la présence des particules
(voir section 1.3.1). D’autres options numériques retenues sont les suivantes :
— Réactualisation des vitesses en fin de pas de temps à partir du gradient d’incrément
de pression.
— Couplage vitesse isotrope.
— Précision visée sur la somme des taux de présence = 10−8.
— Solveur des fractions : cgstab.
6.8.5 Présentation des Résultats
Les Figures 6.24 à 6.28 présentent les séquences de simulation monodisperse et bidis-
perse pour deux valeurs de coeﬃcients de restitutions. On y voit la formation des bulles qui
émergent et éclatent à la surface du lit. Il existe aussi la formation de zones de concentra-
tion préférentielle à cause du mouvement ascendant des bulles qui sont promoteurs de la
ségrégation et du mécanisme du transfert de mouvement. Lorsque les collisions deviennent
moins idéales (et par conséquence l’énergie dissipée augmente à cause des collisions inélas-
tiques), les particules atteignent un état du packing dans les zones plus denses du lit, en
provocant la formation de régions abruptes de porosité et des bulles plus grandes. Dans la
Figure 6.27 qui correspond au cas des simulations indépendantes entre petites et grosses
particules, il se présente une expansion légèrement plus élevée du lit pour le cas de petites
particules. Ceci prouve que l’eﬀet du coeﬃcient favorise une majeure expansion du lit,
laissant les grosses et lourdes particules à être entraînées avec diﬃculté par l’écoulement
gazeux. Ce même eﬀet est constaté dans la Figure 6.28 qui a en plus une valeur augmentée
de e = 0, 97. Dans les cas monodisperses, plus claire est l’influence du coeﬃcient e pour
produire une expansion du lit, mais dans les cas bidisperses où il existe une intéraction
particulaire due aux eﬀets de collisions, la ségrégation est moins évidente. Ceci est montré
dans la Figure 6.26. Si on analyse le comportement des simulations indépendantes entre
particules grosses et petites, l’agitation de la phase initiale du lit se présente de manière
instantanée, ainsi on trouve après cette élévation violente du lit, la ségrégation prend place
pour une séparation claire dans les cas indépendants, tandis que pour un cas bidisperse,
la séparation est plus diﬃcile à produire en vue des intéractions particulaires (Figures
6.32 et 6.33).
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Fig. 6.24 — Fraction volumique des particules grosses avec e = 0, 9 et e = 0, 97.
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Fig. 6.25 — Fraction volumique des particules petites avec e = 0, 9 et e = 0, 97.
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Fig. 6.26 — Simulation bidisperse avec e = 0, 9.
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Fig. 6.27 — Simulations monodisperses des particules avec e = 0, 9.
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Fig. 6.28 — Simulations monodisperses des particules avec e = 0, 97.
































Fig. 6.29 — Eﬀet du coeﬃcient d’élasticité e dans les simulations monodisperses.
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Fig. 6.30 — Eﬀet du coeﬃcient d’élasticité e dans les simulations monodisperses.
































Fig. 6.31 — Eﬀet du coeﬃcient d’élasticité e dans les simulations monodisperses.
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Fig. 6.32 — Eﬀet du coeﬃcient d’élasticité e dans les simulations monodisperses.
































Fig. 6.33 — Eﬀet du coeﬃcient d’élasticité e dans les simulations monodisperses.
6.9 Conclusion
Dans ce chapitre nous avons décrit un étude de l’influence de la taille des maillages sur
les simulations numériques appliquées aux lits fluidisés denses. De même, nous avons fait
une validation des modèles appliqués à la simulation numérique pour les lits fluidisés en
tenant compte d’une composition à granulométrie monodisperse et bidisperse à diﬀérentes
vitesses de fluidisation. Finalement on a fait une étude de l’influence du coeﬃcient d’élas-
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ticité sur l’expansion des lits fludisés denses. Toutes les études et validations précédentes
ont été menées dans le but d’obtenir une information pour améliorer la connaissance
et prédiction de la ségrégation, ainsi que l’hydrodynamique des systèmes polydisperses.
Puisque les bulles jouent un rôle dominant dans la ségrégation et le mélange, la prévision
correcte du comportement des bulles est essentielle. De cette façon, il est démontré qu’un
modèle multphasique décrit de manière satisfaisante la ségrégation dans les lits denses
gaz-particules.
On a constaté que les modèles utilisés prévoient correctement l’expansion accrue du
lit, comparée aux lits de fluidisation à une composition à granulométrie monodisperse,
comme il est observé dans les expériences (de Groot, 1967). Il est démontré aussi que
l’hydrodynamique des lits de fluidisation denses dépend fortement de la quantité d’éner-
gie absorbée dans les collisions entre particules. Afin d’obtenir la dynamique d’un lit
à partir des modèles hydrodynamiques fondamentaux, il est d’une importance primor-
diale de tenir compte correctement de l’eﬀet de la dissipation d’énergie dû aux collisions
non idéales de particule-particule. Un développement ultérieur de la théorie cinétique des
écoulements granulaires semble nécessaire pour améliorer les équations constitutives des
modèles polydisperses. Puisque la validation sensible des modèles hydrodynamiques fon-
damentaux peut seulement être faite quand les paramètres de collision des particules sont
placés aux valeurs correctes, il y a un grand besoin d’expériences avec les systèmes pour
que les paramètres de collision de particules soient exactement déterminés.
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Conclusion
Ce travail de thèse de doctorat a été consacré à la validation des modèles de fermeture
basés sur le formalisme Eulérien pour la prédiction numérique des écoulements turbulents
polydisperses gaz-solide. Un premier objectif était d’améliorer notre compréhension phy-
sique des comportements de particules présentant une granulométrie étendue de la phase
dispersée dans un champ fluide turbulent. Le deuxième consistait à développer et valider
des modèles de prise en compte de la polydispersion pour prédire les eﬀets de ségrégation.
Le modèle à deux fluides utilisé introduit des couplages entre les phases à plusieurs
niveaux pour décrire les mécanismes diphasiques. Ce couplage est traduit par la force
fluide-particule, les covariances fluide-particules, la vitesse de dérive entre les phases et
par des termes de couplage sur les contraintes cinétiques. Pour décrire très précisément
les phénomènes liés aux mouvements des particules, la théorie cinétique des milieux gra-
nulaires a été utilisée. Cette approche oﬀre de larges possibilités et nous a permis d’établir
directement non seulement les équations de transport des grandeurs moyennes de la phase
disperse mais également celles relatives à des classes de particules.
Dans une première validation, on a fait la mise au point du code Saturne_polyphasique@tlse
pour prédire un écoulement à phase dispersée très diluée. Les résultats confrontés avec
ceux du code Mélodif ont démontré une reproductibilité satisfaisante. Au même temps,
les modèles de turbulence k − ε et Rω,ij − q1ω semblent fournir une description correcte
de l’anisotropie élevée des fluctuations de vitesse de particules observées dans ce type
d’écoulements. Ceci, signifie que les fluctuations de la vitesse dans l’écoulement principal
sont accrues et dues à la production par le gradient moyen de vitesse, tandis que les fluc-
tuations de la vitesse transversale sont principalement contrôlées par l’entraînement par




Le traitement d’un jet axisymétrique polydisperse a été pris pour valider les modèles
de fermeture qui caractérisent les eﬀets de ségrégation dans un écoulement polydisperse.
L’un des plus significatifs avantages du code Saturne_polyphasique@tlse est de gérer
simultanément le traitement de plusieurs classes de particules.
La simulation numérique des lits fluidisés denses a été entreprise avec les modèles de
collisions interparticulaires qui ont reproduit son hydrodynamique. L’influence liée aux
changements de la vitesse de fluidisation ainsi que la réponse à la sensibilité du coeﬃcient
d’élasticité ont été bien prédites par les simulation numériques. La modélisation proposée
semble être bien adaptée à la simulation des lits fluidisés denses, toutefois la modélisation
doit, pour progresser, prendre d’une part les eﬀets des non-linéarité due à la théorie
cinétique des milieux granulaires et d’autre part, décrire plus précisément les eﬀets liés
aux collisions interparticulaires décrits sous le contexte de la théorie d’Enskog.
Perspectives
Tentative de modéliser par une même aproche les écoulement gaz-solide polydisperses
en régimes dense et dilué. De nombreux travaux complémentaires sont nécessaires pour
poursuivre le développement et la validation de l’approche proposée. En particulier il
faudrait chercher à améliorer la formulation des lois de trainée dans les mélanges de
particules de tailles diﬀérentes en régime dense par moyens d’études experimentales et
des simulations numériques directes.
Pour les écoulements dilués, il sera aussi nécessaire de développer le couplage des
modèles d’agitation des particules avec la modélisation Rij − ε de la turbulence gazeuse.
Il est aussi nécessaraire d’une prise en compte des interactions entre les particules dans
l’approche Rω,ij − qgω pour les écoulements ‘dilués’. Pour atteindre ce but on pourra
s’appuyer sur les fermetures théoriques de Fede (2004) et une validation par comparaisons
des predictions avec des mesures sur le cas chargé du banc d’essai Hercule.
Enfin, etant donnés les enjeux industriels, l’approche N-Fluides devra être etendue
aux écoulements réactifs avec la prise en compte des transferts de masse et chaleur.
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 RESUME EN FRANÇAIS 
Les simulations réalisées avec le logiciel Saturne_polyphasique@Tlse ont 
permis de confirmer la faisabilité de l'approche CFD pour l'étude hydrodynamique des 
injecteurs et des lits fluidisés denses. Les étapes de validation concernent, d'une part, la 
mise en oeuvre de l'outil de simulation dans son état actuel pour réaliser des études de 
validation et de sensibilité des modèles et de comparer les résultats numériques avec les 
données expérimentales. D'autre part, le développement de nouveaux modèles 
physiques et leurs implantations dans le logiciel Saturne permettra l'optimisation du 
procédé industriel. 
Pour mener cette validation de façon satisfaisante, on aborde des cas de 
simulations clés, notamment des chambres d'injection, ainsi que la fluidisation d'une 
colonne. Les calculs numériques ont été comparés avec les données expérimentales 
disponibles et ont montré une reproductibilité satisfaisante de la prédiction 
hydrodynamique des écoulements multiphasiques. Les résultats de ces études 
permettent d'envisager l'insertion des nouveaux modèles et de caractériser la complexité 





Simulations carried on the code Saturne_polyphasique@Tlse, allowed to 
confirm the feasibility of approach CFD for the hydrodynamic study of the injectors and 
dense fluidized beds. The stages of validation concern, on the one hand, the placement 
of the tool for simulation in its current state to make studies of validation and sensitivity 
of the models and to compare the numerical results with the experimental data. In 
addition, the development of new physical models and their establishments in the code 
Saturne will allow the optimization of the industrial process. 
To carry out this validation in a satisfactory way, a key simulation is made, in 
particular injectors as well as the fluidization of a column composed of solid particles. 
Numerical calculations were compared with the experimental data available and showed 
a satisfactory reproducibility of the hydrodynamic prediction of the flows multiple 
phases. The results of these studies make it possible to consider the insertion of the new 
models and to characterize the complexity of the configurations to make robust the 
code. 
